Hidroisomerización de n-decano con catalizadores Ni-ZSM-5 by Rodríguez Rodríguez, Araceli
UNIVERSIDAD COMPLUTENSE DE MADRID
FACULTAD DE CIENCIAS QUíMICAS
DEPARTAMENTO DE INGENIERíA QUíMICA
trnuEEiIIIIIim5309607550 *UNIVERSIDAD COMPLUTENSE
HJDROISOMERIZACION DE n-DECANO CON
CATALIZADORES Ni,’ZSM-5
MEMORIA
que para optar al grado de





Da. MARIA DOLORES ROMERO DIAZ, PROFESORA TITULAR DEL DEPARTAMENTO DE
INGENIERIA QUíMICA DE LA FACULTAD DE CIENCIAS QIJIMICAS DE LA
UNIVERSIDAD COMPLUTENSE DE MADRID,
CERTIFICA: Que el presente trabajo de investigación titulado “Hidroisomerización de n-decano
con catalizadores NI/ZSM-5”, constituye la Memoria que presenta la licenciada D~.
Araceli Rodríguez Rodríguez para aspirar al Grado de Doctor en Ciencias Químicas
y ha sido realizado en los Laboratorios del Departamento de Ingeniería Química de
la Universidad Complutense bajo mi direccion.
Y para que conste, firmo el presente certificado en Madrid, a veinticinco de
enero de mil novecientos noventa y seis,
M. Dolores Romero Díaz
A mis padres, a mi esposo y a mi hl/a
Lo presente investigación se realizó en el
Departamento de Ingeniería Química de la Facultad de
Ciencias Químicas de la Universidad Complutense de
Madrid, bajo la dirección de la profesora Dra. Dna. María
Dolores Romero Diaz, a quien deseo expresar mi más
sincero agradecimiento por la paciencia, estímulo y
consejos que de ella he recibido.
Quiero apresar mi más sincero agradecimientoa
todos los miembros del Departamento de Ingeniería
Qu(mica tanto por la inestimable ayuda que de ellos he
recibido como por los buenos momentos vividos con ellos
durante la realización de este tarabajo.
Conste también mi agradecimeinto al Claustro de
Profesores y al Personal Laboral de la Facultad de
Ciencias Químicas a quienes debo mi formación científica
y técnica.
Por último, deseo apresar mi más sincero
agradecimiento a todos aquellos familiares, amigos y
compafieros por el apoyo continuo que de ellos he recibido







2.2 PROCESOS DE HIDROISOMERIZACIÓN
2.3 CATALIZADORES BIFLJNCIONALES DE HIDROISOMERIZACIÓN
2.3.1 Función ácida
i) Estructura, propiedades y clasificación de las zeolitas
II) Zeolita ZSM-5




2.3.2 Función hidrogenante-deshidrogenante 34
2.3.3 Relación centros metálicos/centros ~icidos 33
2.4 PREPARACIÓN DE CATALIZADORES BIFUNCIONALES
i) Introducción del compuesto precursor
ji) Tratamiento de preactivación
iii) Tratamiento de activación
2.5 MECANISMO DE LOS CATALIZADORES BIFUNCIONALES











3.1 SISTEMA DE ALIMENTACIÓN DE GASES 53
3.2 SISTEMA DE ALIMENTACIÓN DE n-DECANO 55
3.3 SISTEMA DE REACCIÓN Y CONTROL DE LA TEMPERATURA 55
3.4 SISTEMA DE RECOGIDA DE PRODUCTOS
Y CONTROL DE PRESIÓN 57
4.MATERIALES Y PROCEDIMIENTO 59
4.1 PRODUCTOS EMPLEADOS 61
4.2 PREPARACIÓN DE CATALIZADORES 61
4.2.1 Síntesis de Ja zeolita ZSM-5 62
4.2.2 Incorporación de la función ~icida 63
4.2.3 Incorporación de la función hidrogenante ... 64
al Mezcla física 64
bí Imnre2nación 64
ci Intercambio iónico en fase acuosa 65
di Intercambio jónico en estado sólido . . . . 66
4.2.4 Reducción 67
4.3 CARACTERIZACIÓN DE LOS CATALIZADORES . 67
4.3.1 Difracción de Rayos-X 67
i) Cristalinidad de las zeolitas 68
II) Identificación de especies cristalinas . . . . 68
4.3.2 Absorción Atómica 69
4.3.3 Microscopia electrónica 71
i) Microscopia electrónica de barrido 71
ji) Microscopia electrónica de transmisión 72
4.3.4 Termogravimetría 72
4.3.5 Desorción Térmica Programadi 74
4.3.6 Reducción Térmica Programada 78
4.3.7 Espectroscopia fotoelectrónica de rayos X 79
4.4 PROCEDIMIENTO
4.4.1 Variables de operación
4.4.2 Reacción de reducción del metal en el catalizador







5.1.1 Selección de las condiciones de operación
i) Selección de la temperatura ...
it) Selección de la presión
iii) Selección del tiempo espacial
y de la rekwión molar H2/n-C10
5.1.2 Reproducibilidad
5.2 CATALIZADORES PREPARADOS POR MEZCLA
5.2.1 Relación centros metálicos/centros ácidos
FÍSICA
5.3 CATALIZADORES PREPARADOS POR INTERCAMBIO IóNICO
5.3.1 Intercambio iónico en fase acuosa













5.4 CATALIZADORES PREPARADOS POR IMPREGNACIÓN.
5.4.1 Reproducibilidad del método de preparación
5.4.2 Selección de las condiciones de preparación
i) Selección del precursor de la función metálica
u) Selección de las condiciones de secado
- Velocidad de calefacción
- Temperatura
- Tiempo
iii) Selección de las condiciones de calcinación
- Temperatura













• . . . 95
iv) Selección de las condiciones de reducción 95
- Temperatura 95
- Caudal de hidrógeno 95
- Tiempo 95
- Presión 95
5.4.3 Influencia de la relación
centros metálicos/centros ácidos 96
6. DISCUSIÓN
6.1 EXPERIMENTOS PREVIOS 130
6.1.1 Selección de las condiciones de operación 130
i) Selección de la temperatura 130
II) Selección de la presión 131
iii) Selección del tiempo espacial y
de la relación molar H2/n-C, 134
6.1.2 Reproducibilidad 138
6.2 CATALIZADORES PREPARADOS POR MEZCLA FíSICA 139
6.2.1 Relación centros n,etálicos/ centros ácidos 139
1) Influencia de la relación Si/Al 139
ji) Influencia del contenido de metal 142
6.3 CATALIZADORES PREPARADOS POR INTERCAMBIO IóNICO .... 148
6.3.1 Intercambio jónico en fase acuosa 148
6.3.2 Intercambio iónico en estado sólido 151
6.4 CATALIZADORES PREPARADOS POR IMPREGNACION.. 166
6.4.1 Reproducibilidad del método de preparacion 168
6.4.2 Selección de las condiciones de preparacion 168
i) Selección del precursor de la función metálica . . . . 170
u) Selección de las condiciones de secado 182
- Velocidad de calefacción 183
- Temperatura 185
- Tiempo • 186
iii) Selección de las condiciones de calcinación 186
- Temperatura 189
- Velocidad de calefacción 197
- Tiempo 199
iv) Selección de las condiciones de reducción 201
- Temperatura 201
- Caudal de hidrógeno 203
- Tiempo 205
- Presión 208





9.1 MÉTODOS ANALÍTICOS 237
9.1.1 Productos gaseosos 237
9.1.2 Productos líquidos 239
9.2 CÁLCULO DE UN EXPERIMENTO COMPLETO 241






La investigación motivo del presente trabajo forma parte de una línea de investigación que se
viene desarrollando desde hace algunos años en el Departamento de Ingeniería Química de la Facultad
de Ciencias Químicas de la Universidad Complutense de Madrid sobre aplicaciones de catalizadores
bifuncionales constituidos por zeolita ZSM-5 y metales.
En esta memoria se informa de los resultados alcanzados al modificar el método de preparación
de un catalizador constituido por zeolita ZSM-5 y níquel, cuya actividad catalítica se ha ensayado en
la hidroisomerización de n-decano.
La hidroisomerización catalítica de hidrocarburos tiene como objeto transformar las parafinas
lineales de las fracciones petrolíferas en productos más ramificados, con miras a mejorar propiedades
físicas tales como punto de fusión, viscosidad, etc. para su utilización fundamentalmente en aceites
lubricantes, mejora del índice de octano en gasolinas u obtención de combustibles (gasolina, diese!,
keroseno).
Los catalizadores más utilizados en los procesos de hidroisomerización poseen dos funciones:
una función hidrogenante-deshidrogenante, generalmente un metal de transición del grupo VIII en
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estado metálico, que a través dc intermedios olefínicos, inicia y termina la reacción y una función
ácida generalmente aportada por un soporte (alúmina, zeolitas, etc.) que presentan átomos de Al
electrodeficientes que le permiten actuar como centros ácidos Lewis, que promueve las reacciones de
hidroisomerización y craqueo mediante la formación de carbocationes. La relación entre el número
de centros metálicos y ácidos en estos catalizadores bifuncionales, así como su dispersión relativa
determinan de forma decisiva el comportamiento del catalizador.
El método de preparación de un catalizador bifuncional es tan importante como la propia
composición química, determinando ambas las características del mismo. Variaciones en las etapas
del método de preparación, para un catalizador de la misma composición, conducen a diferentes
propiedades catalíticas, debido a la influencia de cada etapa sobre cada una de las funciones y a las
posibles interacciones entre los centros ácidos y metálico.
Los métodos de preparación de los catalizadores bifuncionales siguen tres etapas fundamentales:
i) Introducción del compuesto precursor de la función metálica, que consiste en la distribución
de la sal o complejo sobre la superficie del soporte. El precursor puede introducirse mediante distintas
técnicas: mezcla física, intercambio iónico en fase acuosa o en estado sólido, impregnación,
coprecipitación del compuesto precursor en la síntesis del soporte, etc. Así mismo pueden emplearse
distintos compuestos como precursores de la función metálica.
u) Tratamiento de preactivación, que esta constituido a su vez por dos etapas, la etapa de
secado y la etapa de calcinación. La etapa de secado tiene por objeto eliminar el disolvente si el
compuesto precursor se encuentra en disolución.
El objetivo de la etapa de calcinación es descomponer el compuesto precursor, eliminado los
aniones que acompañan al catión metálico, aunque paralelamente se producen fenómenos tales como:
interacción del óxido con el soporte, sinterización del compuesto precursor u óxido metálico,
deshidroxilación de centros ácidos, etc..
iii) Tratamiento de activación, que consiste en la transformación del compuesto metálico a su
estado metálico. Se lleva a cabo habitualmente por reducción en flujo de hidrógeno.
1 .RESUMEN pág.5
La utilización de zeolitas ZSM-5 como función ácida en los catalizadores de hidroisonierización
presenta la ventaja, frente a otros, de convertir selectivamente las parafinas lineales, permaneciendo
prácticamente inalteradas las ramificadas, debido a que el tamaño de sus microporos les confiere
selectividad de forma hacia los reaccionantes, impidiendo el acceso a su interior donde se encuentran
la mayor parte de los centros ácidos, a las moléculas muy ramificadas. Como función metálica se
utilizan metales de transición con orbitales d o f incompletos bien en su estado metálico (Pt, Pd o Ni)
o bien mezcla de óxidos o sulfuros de Mo, W con Ni Co o Fe que presentan mayor resistencia a la
desactivación, pero son menos activos que los primeros por lo que utilizan éstos en mayor medida y
fundamentalmente el níquel debido a su menor coste.
Por todo ello, y partiendo de la experiencia adquirida en el Departamento de Ingeniería
Química de la Facultad de Ciencias Químicas de la Universidad Complutense de Madrid sobre
aplicaciones catalíticas de catalizadores bifuncionales constituidos por zeolita ZSM-5 y distintos
metales (Calleja y col., 1991; Lucas y col. ,1993) se consideró de interés estudiar la influencia de las
distintas variables del método de preparación de catalizadores bifuncionales, técnica de introducción
del metal, compuesto precursor de la función metálica, variables de las distintas etapas, relación
centros metálicos/centros ácidos, ensayando la actividad de los catalizadores Ni/ZSM-5 preparados
en la hidroisomerización de n-decano.
A fin de estudiar las variaciones producidas en las dos funciones presentes en el catalizador
al modificar el método de preparación, se emplearon como técnicas de caracterización, desorción
térmica programada de amoniaco (TPD), reducción térmica programada (TPR), espectroscopia
fotolectrónica de rayos X (XPS), absorción atómica (AA), análisis termogravimétricos (TG, DTG),
difracción de rayos X (XRD) y microscopia electrónica de barrido y transmisión (SEM, TEM).
El programa de investigación planteado se centré fundamentalmente en el estudio de los puntos
que a continuación se relacionan:
- Selección de las condiciones de operación en la reacción de hidroisomerización de n-decano
para ensayar la actividad catalítica de los catalizadores preparados.
-Estudio de catalizadores preparados por mezcla física de zeolita HZSM-5 y NiO.
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- Estudio de catalizadores preparados por intercambio iónico en fase acuosa y en estado sólido.
- Estudio de catalizadores preparados mediante la técnica de impregnación: selección del
compuesto precursor de la función metálica y de las distintas variables de cada etapa, estudio
de la influencia de la relación centros metálicos/centros ácidos.
A tal fin, se procedió al montaje de una instalación a presión, operando en continuo,
constituida por un reactor de lecho fijo, dotada de los correspondientes sistemas de alimentación de
reaccionantes, recogida de productos y medida y control de las variables de reacción. Los productos
de reacción se analizaron por cromatografía de gases, recogiéndose el líquido efluente del reactor en
un depósito separador durante un período de 30 minutos y los gases en bolsas instaladas en el sistema
a tal efecto. La reducción de los catalizadores se llevaba a cabo en la misma instalación empleada para
la hidroisomerización de n-decano.
En primer lugar, se seleccionaron unas condiciones de operación para ensayar la actividad
catalítica, estableciendose los siguientes valores de las variables:
Temperatura de reacción, T = 3000C
Presión de reacción, P = 50 kg/cm2
Tiempo espacial, W/F = 26,6 g h/mol
Relación molar H
2/n-C10 = 10,9
Para realizar el estudio de los catalizadores preparados por mezcla física, se realizaron
experimentos variando la relación centros metálicos/centros ácidos con zeolitas de diferentes relaciones
Si/Al y contenidos de níquel entre O y 10%, poniéndose de manifiesto que los catalizadores preparados
mediante esta técnica no presentan grandes diferencias de actividad catalítica en la hidroisomerización
de n-decano al variar el contenido de metal, indicativo de que no se consigue una adecuada interacción
entre los centros metálicos y los centros ácidos.
El estudio de los catalizadores preparados por intercambio iónico en fase acuosa pone de
manifiesto, debido a la baja capacidad de cambio de la zeolita, la imposibilidad de alcanzar contenidos
de metal en el catalizador efectivos para llevar a cabo la reacción de hidroisomerización.
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Para llevar a cabo el estudio de los catalizadores preparados por intercambio íónico en estado
sólido, se seleccionó como compuesto precursor el cloruro de níquel, de acuerdo con la bibliografía
consultada, y se llevaron a cabo experimentos con catalizadores en los que se varió, el contenido de
metal y la temperatura de preparación de estos catalizadores. Así mismo se prepararon catalizadores
en flujo de gas deduciéndose lo siguiente:
-El contenido de metal ejerce una débil influencia en los parámetros de la reacción de
hidroisomerización de n-decano, de manera similar a los catalizadores preparados por mezcla
física.
- El aumento en la temperatura de preparación provoca un descenso de la reducibilidad de la
especie metálica que puede ser compensado en parte por un aumento de la temperatura de
hidrogenación. Así mismo, el hecho de que la preparación se realice estáticamente o en flujo
de gas tiene una gran influencia.
Finalmente, para realizar el estudio de los catalizadores por impregnación se llevaron a cabo
experimentos con catalizadores preparados con distintos compuestos precursores de la función
metálica, seleccionándose el nitrato de níquel y un contenido de metal del 5%. Posteriormente se
realizaron experimentos, modificando las variables de las distintas etapas de preparación: secado)
temperatura, velocidad de calefacción , tiempo), calcinación (temperatura, velocidad de calefacción,
tiempo), reducción (temperatura, caudal de hidrógeno, tiempo, presión), seleccionándose los siguientes
valores:
SECADO: 1?, =1100C 1’. = brusca = 5 Ji
CALCINACION: T~ =3000C V~, = 20C/min t, = 5 Ji
REDUCCION: 1?,, =3000C Qb = 490 mIN/min t~ = 6 Ji P~ = 10 Kg/cm’
De los resultados obtenidos cabe destacar:
- La etapa de secado ejerce una débil influencia en la actividad de estos catalizadores
- La etapa de calcinación tiene gran influencia en la preparación de catalizadores Ni/ZSM-5,
existiendo un valor máximo de conversión para una temperatura de calcinación de 4500C.
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A temperaturas de calcinación superiores, la conversión resulta inferior por fenómenos de
sinterización y por debajo de esta temperatura, la reducción de las especies metálicas
existentes, origina valores de conversión similares a los obtenidos con el catalizador sin
calcinar.
- En cuanto a la etapa de reducción, hay que destacar, que un aumento de la temperatura de
reducción favorece la conversión total y hacia isómeros totales. Por otra parte la influencia del
caudal de hidrógeno depende de la temperatura a la que se lleve a cabo la hidrogenación.
Finalmente, con objeto de determinar la influencia de la relación centros metálicos/centros
ácidos se llevaron a cabo experimentos con catalizadores preparados con zeolita ZSM-5 de distintas
relaciones Si/Al entre 15 y 44 y contenidos de níquel comprendidos entre O y 30% en peso. La
tendencia de todos los parámetros de reacción al variar el contenido de metal resulta prácticamente
independiente de la relación Si/Al empleada. El efecto de la relación centros metálicos/centros ácidos,
y por tanto de la variación del contenido de metal, sobre la actividad de los catalizadores es Ja
siguiente:
- Inicialmente la conversión total sufre un gran incremento al pasar de zeolita HZSM-5 a
catalizadores bifuncionales (Ni/ZSM-5), sin efecto sobre la conversión a isómeros de n-decano.
- A continuación se observa un pronunciado descenso de la conversión con aumento de la
selectividad hacia isómeros de n-decano, al aumentar el contenido de metal.
- Un aumento posterior en el contenido de metal, supone un nuevo incremento de la conversión
total y de la selectividad hacia la isomerización.
- Finalmente, al superar cierto valor del contenido metálico, la conversión disminuye






La gran dependencia mundial del petróleo, así como el previsible agotamiento de las reservas
disponibles del mismo, están originando cambios en la política energética de los países industrializados
con el fin de conseguir un mejor aprovechamiento del petróleo y de las fracciones que se pueden
conseguir del mismo, como consecuencia de las nuevas leyes sobre contaminación atmosférica (Cíen
Air Act Amedments, CAAA, 1990). Esto requiere la adaptación de procesos catalíticos ya existentes
así como el desarrollo de otros nuevos. En este sentido se puede decir que las fuerzas motrices que
van a dirigir las transformaciones en la industria petrolífera en los próximos años son: consideraciones
medioambientaies, el uso de materias primas mas baratas y/o un mayor aprovechamiento de las
reservas existentes.
Teniendo en cuenta la primera fuerza motriz, las futuras leyes sobre calidad de gasolinas que
entrarán en vigor en 1995 y en 1997 en USA, y con toda seguridad inmediatamente después en
Europa y Japón, implica las siguientes acciones: disminución de la presión de vapor de las gasolinas,
contenido máximo en benceno del 1 %, contenido máximo en aromáticos del 25%, reducción del
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contenido de olefinas, introducción del 16% en volumen de compuestos oxigenados, eliminación de
promotores de octanaje basados en Pb y Mn y mayores limitaciones en el contenido de azufre.
Considerando la procedencia de la fracción gasolina, Figura 2.1, cuya composición (% en
volumen) referida a la contribución de las diferentes corrientes de refinería se indica en la Tabla 2. 1,
se deduce que la disminución de presiones de vapor obligará a eliminar la fracción correspondiente
a n-butano, con la consiguiente disminución de la cantidad de gasolina y octanaje. La reducción en
el contenido de aromáticos, tendrá el mismo efecto, y la disminución de olefinas se podrá conseguir
extrayendo la fracción C5 de la corriente de procedente del craqueo catalítico, con disminución en el
octanaje de la gasolina. Por todo ello habrá que recurrir a aditivos oxigenados como MIBE (metil
tercbutil eter), ETBE (etil tercbutil eter) o TAME (metil tercamil eter) para cuya producción serán
precisos isobutenos e isopentenos respectivamente, lo que implicará la isomerización de la gasolina
de destilación directa y el aumento de la producción de gasolinas de alquilación.
Tabla 2.1: Contribución de las distintas corrientes de refinería a la fracción gasolina.
La legislación anticontaminante también afectará al combustible diesel, ya que será necesario
disminuir el contenido de azufre manteniendo el índice de cetano. En este caso, existen además otras
propiedades tales como viscosidad, punto de fluidez y punto de congelación a tener en cuenta. En la
Figura 2.2 se muestran los puntos de fusión de parafinas puras en función de la longitud y de la
ramificación de la cadena. Para disminuir el punto de congelación habrá que reducir el porcentaje de
parafinas lineales, bien por desparafinado catalítico ( reducción del contenido de parafinas) o por




Destilación directa 13 68
Alquilación + oligomerización 7 92
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hidroisomerización (transformación de n-parafinas a isoparafinas). Se han empleado catalizadores
del tipo Pt/mordenita, zeolitas de poro medio como la ferrierita o la ZSM-5 capaces de desparafinar




















Figura 2.2: Punto de fusión de parafinas normales y ramificadas.
El proceso de desparafinado catalítico (MDDW) puede conibinarse con una unidad de craqueo
catalítico (FCC) en la que se procesen crudos muy parafínicos. En este caso existen dos opciones:
desparafinar los aceites ligeros de reciclo procedentes del FCC (Figura 2.3.a) o bien separar la
fracción ligera de la alimentación del FCC y enviarla a la unidad de desparafinado (Figura 2.3.b),
permitiendo que el FCC procese la alimentación más pesada, aumentando así la producción y
rendimiento a destilado medio.
La otra posibilidad de mejorar las propiedades del combustible diesel, sería la
hidroisomerización de las parafinas lineales, mediante catalizadores bifuncionales metal-zeolita,
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Figura 2,3: Combinaciones de las unidades de desparafinado (MDDW) y craqueo (FCC).
A
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de catalizador y de la alimentación. Los últimos avances en este campo se refieren al tipo de
catalizador empleándose recientemente zeolitasdel tipo ZSM-22, ZSM-2, Beta o silicoaluminofosfatos.
Paralelamente se han desarrollado otras lineas de investigación en las que la disminución de
parafinas lineales tiene interés. El desparafinado es un proceso destinado a mejorar las propiedades
físicas (punto de fusión, Indice de viscosidad, etc.) de fracciones petrolíferas cuando éstas se pretenden
destinar a aceites lubricantes , mediante la eliminación de parafinas lineales de elevado peso
molecular. Tradicionalmente el desparafinado se ha llevado a cabo por extracción con disolventes
selectivos (furfural, fenol, metiletil cetonas) o por congelación con propano.
En la actualidad dicha operación puede llevarse a cabo mediante desparafinado catalítico, con
lo que no sólo se eliminan las parafinas indeseables, sino que éstas se convierten en productos de
mayor interés industrial. El desparafinado puede llevarse a cabo por hidrocraqueo, con lo que las
moléculas lineales y ligeramente ramificadas se degradan mediante reacciones de craqueo, a moléculas
de menor peso molecular. Simultáneamente se produce la hidroisomerización de n-parafinas a
parafinas ramificadas, las cuales contribuyen a disminuir el punto de congelación del producto y
mejorando su Indice de viscosidad. No obstante es conveniente limitar el grado de craqueo durante
el proceso para no obtener productos muy ligeros, de menor interés,
En lo que se refiere al mayor aprovechamiento de las reservas existentes, reducción en la
severidad de tratamientos a fin disminuir las emisiones de CO, y el consumo de combustible,
reducción de subproductos tóxicos, corrosivos o con daños para el medio ambiente los procesos que
se están desarrollando giran en tomo a dos tipos de transformaciones: hidrogenación-deshidrogenación,
a fin de distribuir correctamente el hidrógeno en los hidrocarburos y procesos de catálisis ácida en la
que se ajusta el tamaño (número de carbonos), estructura y tipo de estos compuestos. El objetivo es
la reducción en la producción de residuos y de contaminantes.
En la Tabla 2.2 se incluyen ejemplos de algunas tecno]ogías recientemente comercializadas o
en vías de desarrollo, basadas en procesos catalíticos de acuerdo con alguna de las siguientes líneas
de trabajo:
- Desarrollo de catalizadores multifuncionales que permitan convertir alcanos en compuestos
funcionalizados, por desarrollo de múltiples transformaciones químicas en un único paso.
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- Producción de alcoholes por oxidación selectiva de parafinas a fin de aprovechar los alcanos
ligeros procedentes del gas natural y de otras corrientes de bajo valor añadido y evitar la
etapa de deshidrogenación del proceso convencional de síntesis de alcoholes en dos etapas,
fuertemente endotérmica. También sería posible la síntesis de fenoles a partir de aromáticos
por esta vía.
- Desarrollo de procesos de deshidrogenación oxidativa, ya que aunque los procesos descritos
anteriormente tuvieran aplicación industrial, seguiría siendo necesario producir alquenos a
partir de alifátícos. Estos procesos presentan la ventaja de no estar limitados
termodinámicamente y de ser endotérmicos, frente al proceso convencional, la
deshidrogenación catalítica. Industrialmente se aplica ya a la obtención de butenos a partir
de butanos.
- Eliminación de intermedios organoclorados para la obtención de HFC’s, empleando para su
síntesis la fluorización oxidativa directa de hidrocarburos.
- Sustitución de aromáticos y olefinas por parafinas como materias primas en distintos
procesos, ya que aunque estas últimas son menos reactivas, son mas baratas ya que no
proceden de procesos endotérmicos como reformado, craqueo o deshidrogenación.
- Producción de energía a partir de reacciones de oxidación comerciales. El problema que se
plantea en este tipo de reacciones es el control de la selectividad hacia el producto de interés
ya que las reacciones transcurren vía radicales libres y son difícilmente controlables.
- Producción directa de etanol, ácido acético , etilenglicol, acetaldehido, etc. a partir de gas
de síntesis.
- Empleo de materias primas alternativas al petróleo y gas natural, como la biomasa
(materiales procedentes de las plantas, como aceites y residuos celulósicos), o bien materiales
residuales como plásticos, papel, y otros productos de deshecho. Para ello, debido a su
heterogeneidad y a que los costes derivados de su transporte a las plantas de tratamiento
supera los beneficios generados, se hace necesario un pretratamiento para convertirlos en
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2.2 PROCESOS DE HIDROISOMERIZAClON
La variación en la demanda de los productos derivados del petróleo hacia productos más
ligeros, el empleo de materias primas mas pesadas, la mayor calidad requerida en los productos
(índice de octano y cetano en combustibles, mejora de las propiedades de flujo en frío de las
fracciones mas pesadas), y el hecho de que los costes medioambientales formen parte integrante del
proceso, está teniendo un profunda influencia en el desarrollo tecnológico de la industria del refino.
Una de las transformaciones más versátil y empleada es la isomerización de parafinas con un amplio
intervalo de pesos moleculares, desde las fracciones más ligeras C4-C6, hasta las más pesadas, bases
de aceites lubricantes.
Entre los procesos en los que se lleva a cabo esta transformación se encuentran la
hidroisomerización y el desparafinado catalítico de combustibles diesel y aceites lubricantes. Los
procesos de hidroisomerización e hidrocraqueo se llevan a cabo con catalizadores similares, siendo
la única diferencia entre ambos el grado de isomerización frente al craqueo, predominando la
hidroisomerización en condiciones de reacción menos severas y valores menores de conversión total.
La versatilidad de este proceso lo hace aplicable a distintas materias primas y con distintos objetivos.
La isomerización de parafinas ligeras para el aumento del índice de octano en naftas ligeras
data del período anterior a la segunda Guerra Mundial, empleándose catalizadores ácidos
monofuncionales del tipo Friedel Crafts (cloruro de aluminio). La rápida desactivación de estos
catalizadores y la necesidad de emplear grandes cantidades de ácido clorhídrico, eran los mayores
inconvenientes de este proceso. El empleo de catalizadores bifuncionales (función ácida - función
hidrogenante) supuso un gran avance en estos procesos. En los años cincuenta se desarrolló un proceso
en el que se empleaba alúmina dorada como componente hidrogenante, catalizador que hoy en día se
continua utilizando en el proceso PENEX de UOP.
El proceso PENEX (Erickson y col., 1965) utiliza un catalizador bifuncional que opera a
temperaturas superiores a los 200
0C. La alimentación está compuesta por nafta y una corriente rica
en hidrógeno. Una vez eliminada el agua en secaderos, se produce la hidrogenación de aromáticos a
nafténicos y la apertura de cadenas cíclicas en un primer reactor, mientras que en un segundo tiene
lugar la verdadera hidroisomerización. El proceso BP (Burdidge y col., 1966) utiliza un catalizador
muy similar en parecidas condiciones. A finales de los años 60, se comenzaron a desarrollar
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catalizadores bifuncionales en los que el componente ácido era zeolita.Existen otros procesos en los
que la temperatura de operación es superior; así Rabo y col, emplean zeolita Y a 3000C en tanto que
Ciapetta emplea sílice-alúmina como soporte de Pt a 4000C.
En la década de los 70, Shell comercializó un nuevo proceso de hidroisomerización
(Kouwenhowen, 1971), HYSOMiER, operando a una presión de 10 a 25 Kg/cm2 y 2500C, utilizando
un metal noble (Pt) bien distribuido en una zeolita ácida (mordenita) de bajo contenido en sodio. El
catalizador tolera altos contenidos en 5 y relativamente altos en agua. Posteriormente la compañía
MOBIL patentó un proceso de isomerización de parafinas ligeras sobre zeolitas de tamaño de poro
medio (Haag y col, 1983a ) con catalizadores de platino y zeolita ZSM-5.A estas temperaturas las
parafinas normales no se convienen completamente y es conveniente combinar el proceso de
isomerización con un proceso de separación con tamices moleculares de ]as parafinas iso y normales,
reciclando estas últimas al reactor de isomerización.
Actualmente los procesos de hidroisomerización se combinan con procesos de
adsorción/desorción en fase líquida (proceso MOLEX de UOP> o en fase gas (proceso ISOSIV de
Union Carbide) dando lugar a procesos integrales como el TIP (Total Isomerization Package) resultado
de la combinación de HYSOMER e ISOSIV.
Seda ventajoso disponer de procesos de isomerización de parafinas (% y superiores,
aumentando así el volumen de isoparafinas producidas en las refinerías. Ello no puede conseguirse con
facilidad ya que a medida que aumenta el peso molecular de los alcanos aumenta su reactividad y la
isomerización transcurre a mayor temperatura que el hidrocraqueo. Al utilizar alimentaciones con un
amplio intervalo de temperatura de ebullición, las moléculas mas pesadas se craquean y solo se
isomerizan las moléculas mas ligeras. Además, para conseguir índices de octano significativos en las
isoparafinas de alto peso molecular se requiere un grado de ramificación de las moléculas
relativamente alto, difícil de conseguir sin pérdidas significativas de la selectividad, debido a las
reacciones secundarias de craqueo. Aunque los procesos de isomerización estan siendo empleados
intensivamente, se prevee un incremento en el futuro a medida que las refinerías intenten reducir el
contenido en aromáticos de las gasolinas reformuladas.
La isomerización de parafinas de elevado peso molecular, de C
9 a ~ ha sido estudiada
extensamente por Jacobs, Weitkamp y sus colaboradores (JacoS y col, 1982), (Weitkamp y coL,
1983). Los estudios sobre mecanismos de reacción o influencia de las condiciones de operación han
sido llevados a cabo en general con moléculas modelo, de bajo peso molecular y alimentaciones puras
(Martens, J.A. y col., 1986). En la Tabla 2.3 se indican algunos de los estudios llevados a cabo sobre
hidroisomerización e hidrocraqueo, así como los catalizadores empleados y los alimentos tratados.
Tabla 2.3: Procesos de hidroisomerización.



























































Y, ZSM-5, SAPO 11
SAPO-5, SAPO-li
Chenycot, 1978
Síe¿jns y coL, 1981
Weitkamp y col., 1982
Jacobs y coL, 1982
Ribeiro y coL, 1982
Jacobs y coL, 1982
Weitkamp y col., 1983
Haag y col., 1983
Martens y col., 1985
Martens y col., 1985
Van Santen y col., ¡985
Vázquez y col., 1987
Batanas y coL, 1989
Aboul-Gheit y col., 1990
Martens y col., 1991
Guisnet y col., 1991
Fujimoro y col., 1992
Degnon y coL, 1993
Miller y col., 1993
Grau y coL ,1993
Corma y col., 1994
Taylor y col., 1994
¡ Camnpelo y col., ¡995
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Entre los catalizadores más recientemente utilizados se encuentran los formados por mordenita
en forma ácida y un metal noble (Pt, Pd) ( Grau y coL, 1994) o mezclas físicas de dos catalizadores:
PtJa A1203 con mordenita en forma ácida, mezclas Pt/ZSM-22 con Pl/Y o zeolitas sin metal, mezclas
de erionita o mordenita con Pi / a A1203, que presentan una actividad superior a la correspondiente
a la suma de los dos componentes puros debido a un efecto sinérgico.
En cuanto a los procesos catalíticos desarrollados para el desparafinado de distintas fracciones
o destilados de refinería, en la Figura 2.4 se muestran los esquemas correspondientes a los
desarrollados por la Mobil Oil Corporation: Mobil Distillate Dewaxing Process (MDDW) y Mobil
















Figura 2.4: Esquema de los procesos MDDW y MDLW.
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El proceso MDDW (Smith y col, 1980) se emplea para mejorar la fluidez de gasóleos a baja
temperatura. Entre los productos de craqueo se obtiene mayoritariamente gasolina de elevado octanaje.
El proceso MLDW ( Chen y coL, 1977) fue el primero en emplearse para el desparafinado de
fracciones lubricantes y después otras compañías desarrollaron sus propios procedimientos: UOP
(Hargrove y coL, 1979), Chevron (Farrelí y coL, 1986, Zakarian y coL, 1982) y Uncoal (AMo y
coL, 1989), diferenciándose entre si en las condiciones de operación, tipo de reactores y catalizador
utilizado. En general son catalizadores bifuncionales constituidos por zeolita sintética (ZSM-5, beta,
SAPO o borosilicatos), un metal ( Ni, Pt, Pd) y en la mayoría de los casos alúmina como
aglomerante. En la Tabla 2.4 se indican algunos catalizadores patentados para llevar cabo estos
procesos.
Tabla 2.4: Catalizadores de desparafinado
Zeolita Metal Aglomerante Referencia
ZSM-5 Pt AI203 Oleck y col., 1984
ZSM-5 Ni AIPO4 Kirker y coL, 1986
ZSM-5 Ni Al2 03 Dwyer y coL, 1984
ZSM-5 Pd A1203 Wilson y col., 1981
ZSM-5,B Pt A1203 Angevine y col., 1987
ZSM-l 1 Ni A1203 Chester y col., 1985
ZSM-22 -- A1203 Dw’yer y coL, 1985
fi Pi -- Lapierre y coL, 1986
AMS-IB Ni A1203 Hopkins y coL, 1985
SAPO-li Pt A1203 Miller, 1987
Recientemente se ha desarrollado un proceso para el tratamiento de aceites bases lubricantes
de alto contenido en ceras. Este proceso, llamado ISODEWAXING (Miller, S.J. y coL, 1994), emplea
un catalizador bifuncional que contiene un componente hidrogenante soportado en un
silicoaluminofosfato (SAPO) de tamaño de poro medio y estructura de canales unidireccional, a fin
de aprovechar su selectividad de forma hacia los reaccionantes y hacia los productos. En las bases
de aceites lubricantes no es recomendable la existencia de hidrocarburos altamente ramificados, al
contrario que en las gasolinas debido al mayor índice de octano de estos compuestos, ya que altas
concentraciones de estos supone una reducción considerable del índice de viscosidad.
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2.3 CATALIZADORES BIFUNCIONALES DE HIDROISOMERIZACION
El proceso de hidroisomerización de parafinas lineales, requiere, debido a las reacciones de
craqueo e isomerización que conlíeva, el empleo de catalizadores bifuncionales (Wilson y Cooper,
1981). Estos catalizadores deben poseer una función ácida y una función hidrogenante-
deshidrogenante. La función ácida da lugar a la formación de iones carbenio, por activación de los
enlaces C-C y C-H, y a las reacciones de craqueo e isomerización. La función hidrogenante-
deshidrogenante, activa homolíticamente el enlace C-H, lo que posibilita la formación de olefinas por
deshidrogenación de las parafinas y la hidrogenación de los restos insaturados formados, así como de
los precursores de coque, manteniéndose limpios los centros ácidos.
La proporción relativa entre las dos funciones es uno de los factores determinantes de la
naturaleza y distribución de los productos obtenidos (Degnan y Kennedy> 1993).
2.3.1 Función ácida
Los portadores de la función ácida pueden ser óxidos irreducibles amorfos, tipo gamma-
alúmina y sílices-alúminas de elevada superficie específica y distribución de poros apropiada, y
especialmente zeolitas (aluminosilicatos cristalinos de origen natural o sintético). Este tipo de sólidos
poseen átomos de aluminio electrodeficientes en su red cristalina, que pueden actuar como centros
ácidos de Lewis, aunque en presencia de agua algunos pueden hidroxilarse y dar lugar a una acidez
protónica o de Brónsted.
Actualmente se utilizan principalmente zeolitas como portadoras de la función ácida debido a
sus mejores propiedades físicas y químicas y superior actividad catalítica.
1) Estructura, propiedades y cías(ficación de las zeolitas
Las zeolitas constituyen un tipo especial de sólido microporoso que posee estructura cristalina
con canales y cavidades de dimensiones comprendidas entre 3 y 10 Á. Las numerosas aplicaciones de
estos materiales como agentes de intercambio iónico, adsorbentes y en especial, catalizadores
heterogéneos, se han desarrollado en los últimos 30 años con la obtención en el laboratorio de zeolitas
sintéticas.
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Según la definición clásica, las zeolitas son aluminosilicatos cristalinos que poseen una
estructura tridimensional formada por tetraedros de SiO4 y AlO4- unidos a través de oxígenos. La
sustitución isomórfica de Si’~ por Al
3~ genera un exceso de carga negativa que tiene que ser
compensada por la presencia, en posiciones externas, de cationes alcalinos o alcalino-térreos. El
intercambio de estos cationes por protones origina la forma ácida de la zeolitas, empleada por sus
propiedades catalíticas en reacciones orgánicas que transcurren a través de iones carbenio.




donde n es la valencia del catión M, w es el número de moléculas de agua por celdilla unidad, x e y
son el número total de tetraedros por celdilla unidad.
Estructuralmente, las zeolitas se pueden considerar como polímeros inorgánicos cristalinos
basados en una red tridimensional infinita de estructuras tetraédricas de AlO¿ y 5104, que tienen
átomos de silicio o aluminio en el centro denominados átomos T, y los oxígenos en los vértices (figura
2.4.a). Cada AlO; introduce en la estructura una carga negativa que es compensada por un catión
externo. En la mayoría de las zeolitas, la estructura primaria o tetraedro unidad, se une para dar una
estructura mas compleja, denominada secundaria, con forma de poliedros simples, como cubos o
prismas hexagonales u octaedros (figura 2.5.b ). Las estructuras secundadas se unen a su vez para
formar estructuras terciarias (figura 2.5.c) y finalmente las distintas disposiciones en el espacio de
estas estructuras terciarias pueden dar lugar a una red tridimensional que caracteriza a los tamices
moleculares microporosos.
La estructura contiene canales y/o grandes cavidades interconectadas que están ocupados
parcialmente por los cationes y las moléculas de agua.
El diámetro de poro de las zeolitas viene dado por el número de átomos 1 que forman los
anillos de los canales de la estructura (Citen y coL, 1989>. Según el número de átomos 1 de los
anillos, las zeolitas pueden clasificarse en:
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- Zeolitas de poro pequeño: presentan un tamalio de poro comprendido entre 3,5 Á y 4,5 Á.
Sus canales están constituidos por anillos de 8 átomos T, pudiendo ser circulares o elípticos. Los
miémbros de este grupo adsorben moléculas de diámetro efectivo pequeño como n-parafinas de bajo
peso molecular y alcoholes primarios. A este grupo pertenecen las zeolitas de tipo A, chabazita,
erionita y phillipsita. El sistema de poros de estas zeolitas contiene huecos interconectados, causantes
en gran medida de su desactivación, cuando moléculas policíclicas formadas en ellos no pueden salir
a través de la estructura fina de los canales.
- Zeolitas de poro medio: en este grupo los canales se forman por la unión de anillos
poliédricos, constituidos por diez átomos T, mediante átomos de oxígeno. Incluye las zeolitas de la
familia pentasil (ZSM-5 , ZSM-l 1, etc.,) entre otras. Presentan un tamaño de poro comprendido entre
4,5 Á y 6 A. Casi todas las zeolitas de este grupo son sintéticas , entre ellas cabe destacar las zeolitas
ZSM-5, ZSM-ll- ZSM-23, ferrierita, etc.. Solamente las zeolitas ZSM-5 y ZSM-l1 tienen canales
bidireccionales interconectados y son marcadamente estables como catalizadores ácidos. Concretamente
la zeolita ZSM-5, a diferencia de otras, tiene poros de dimensión uniforme y no posee grandes
cavidades, lo que dificulta la deposición de coque cuando actúa como catalizador ácido.
- Zeolitas de poro grande: son zeolitas con canales interconectados formados por anillos de
ocho y doce átomos o bien de ocho y diez átomos, de las que un ejemplo es la mordenita. Presentan
un tamaño de poro comprendido entre 6 y 8 A. Como catalizadores ácidos, el sistema de canales
interconectados de dos tamaños diferentes se desactiva rápidamente por formación de coque. Es
evidente que la estructura de poros ejerce un gran efecto en la velocidad de desactivación.
Para una efectiva isomerización sin aumento excesivo de hidrocraqueo, se requiere conversión
selectiva de las n-parafinas. El diámetro crítico de las mismas está alrededor de 5 A, y es mayor para
las parafinas ramificadas. Desde este punto de vista, se puede distinguir entre las zeolitas de tamaño
de poro próximo a los 5 A, como la zeolita ZSM-5, y las zeolitas que tiene un diámetro de poro entre
6 y 8 A representadas por las zeolitas X e Y. Con las primeras se consigue una selectividad de forma
hacia los reaccionantes, por lo que solo reaccionan las n-parafinas que pueden entrar en los poros de
la zeolitas, en perjuicio de las parafinas ramificadas que ven dificultada su entrada. Además también
se presenta en estas zeolitas la selectividad de forma del complejo de transición, consistente en que
debido al pequeño diámetro de poros no se pueden formar determinados intermedios de reacción ni










































Figura 2.5: Unidades estructurales de las zeolitas: a) primaria, b) secundaria, c)terclana.
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del tipo de zeolita utilizada, ya que zeolitas de mayor tamaño de poro favorecerán las reacciones de
craqueo (Weirkomp y coL, 1983).
Las propiedades más importantes de las zeolitas y que motivan su utilización son:
- Elevada superficie interna y buena estabilidad térmica.
- Estructura química y cristalina bien definida, distribución uniforme de poros y con tamaños
próximos a las dimensiones moleculares de un gran número de compuestos, lo que permite
ej ercer un efecto tamiz molecular (selectividad de forma).
- Elevada capacidad de adsorción e intercambio iónico.
- Centros ácidos fuertes en su estructura que les confieren actividad catalítica , con gran
resistencia a la desactivación.
Las propiedades ácidas de las zeolitas se deben a los átomos trivalentes de aluminio, que
generan una deficiencia de carga en la red cristalina. Normalmente, esta deficiencia es compensada
con cationes y si el catión es un protón los centros activos son ácidos de Brónsted. Los centros de
Lewis corresponden a los átomos de aluminio de los grupos AlO3, aceptores de electrones y se pueden
originar por deshidroxilación de parte de los centros de Brónsted a temperaturas elevadas, como se
indica en la Figura 2.6. Así pues, cuanto menor es la relación Si/Al de la zeolita, mayor es el número
de centros ácidos en la misma.
Con respecto a la función ácida hay que tener en cuenta que no todos los centros existentes
tienen la misma fuerza para catalizar las reacciones químicas. La fuerza de un centro ácido asociado
a un átomo de aluminio depende del entorno químico que le rodea y en general se admite que ésta
aumenta cuanto menor es el número de átomos de aluminio que se encuentran en las proximidades
es decir, cuanto mayor es la relación Si/Al (Barrhomeufy col., 1973; Guisnel y col., 1991; Senchenya
y coL, 1986). También es necesario considerar el tipo de catión presente en la zeolita que compensa
el exceso de carga negativa, observándose que cuanto mayor es la relación carga/diámetro del catión,
mayor es la acidez de la zeolita (Blanes, 1985). Por ello se suele utilizar en su forma protónica debido
a que el pequeño tamaño del protón le confiere un fuerte carácter ácido.
En los últimos años, en esta continua búsqueda de materiales zeolíticos, el interés se ha
centrado especialmente en la síntesis de compuestos con diferente estructura manteniendo una
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composición similar a las zeolitas existentes, y en la síntesis de compuestos con la misma o similar
estructura cristalina que las zeolitas ya conocidas, en los que el aluminio o el silicio están total o
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b) Deshidroxilacion.
Figura 2.6: Centros ácidos Brónsted y Lewis, deshidroxilación.
El interés en este tipo de compuestos está particularmente centrado en la síntesis de materiales
con estructura pentasil, y muy especialmente con estructura de zeolita ZSM-5 (MFI). Se han
sintetizado zeolitas pentasil en las que el aluminio está sustituido por hierro (Rubín, 1980), cromo
(Mausi, 1980>, boro (Klotz, 1981), galio (Bavs¡, 1980), titanio (Taramasso y coL, 1983) y otros con
los que se modifican sus propiedades y se amplía el campo de sus aplicaciones. La sustitución de
aluminio por hierro, boro o galio produce una variación en sus propiedades ácidas, mientras que la
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fase líquida y condiciones suaves.
La sustitución isomórfica de silicio por fósforo ha permitido la síntesis de dos importantes
grupos de compuestos: los aluminofosfatos (Wilson, 1982), ALPO, donde la sustitución es total y los
silicoaluminofosfatos (Lok, 1984), SAPO, donde la sustitución es parcial. Otros ejemplos de estos
materiales son los borosilicatos o los Ti-silicalitas. La síntesis de estos nuevos materiales e
investigación de sus estructuras y propiedades constituye una de las áreas de mayor investigación en
los últimos años (Uguina y col., 1994).
II) Zeolita ZSM-S
La zeolita ZSM-5 es una zeolita sintética de la familia pentasil (Arganer y coL, 1972) que
pertenece al grupo de las zeolitas de tamaño de poro medio. Su nombre procede de las siglas de
Zeolite Syntetic Mobil. La estructura cristalina de la zeolita ZSM-5 consiste en una red cristalina de
tetraedros de 5i0
4 o A104 enlazados a través de los átomos de oxígeno que dan lugar a una estructura
poliédrica de caras pentagonales (Figura 2.7.a), que a su vez se unen por las aristas formando cadenas
(Figura 2.7.b) y que, mediante una operación de inversión, planos estructurales (Figura 2.7.c) se unen
hasta llegar a la estructura tridimensional (Figura 2.7.d) que contiene dos sistemas de canales que se
cruzan, uno recto, paralelo a la dirección (010), de sección elíptica (5.7 X 5.1 Á) y otro sinusoidal
de sección casi circular (5.4 ±0.2Á) que discurre en la dirección (001) (Olson y col., 1981).
Esta estructura de los canales, la ausencia de cavidades de gran tamaño y la alta relación Si/Al
que varía entre 10-co, confieren a esta zeolita una serie de propiedades tales como estabilidad térmica,
carácter hidrófobo y pequeña capacidad de intercambio, aunque desde el punto de vista industrial
resultan más interesantes las relacionadas con su utilización como catalizador ácido: actividad,
selectividad y resistencia a la desactivación.
La acidez de la zeolita ZSM-5 depende de la relación Si/Al de la misma y al ser ésta elevada
el número de centros ácidos es menor en relación con otras zeolitas, aunque no todos los centros
ácidos existentes en la zeolita se pueden considerar activos para el desarrollo de una reacción química,
sino que sólo una parte de los mismos tendrá la suficiente fuerza ácida para catalizarlas, puesto que
como se ha comentado anteriormente la acidez aumenta al disminuir el número de átomos de aluminio
que rodean a dicho centro (Cianato y coL, 1986). La acidez de la zeolita puede modificarse además,







Figura 2.7: Estructura ZSM-5:a) unidad estructural, b) cadenas, c) planos, d) sistema de canales.
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extrayendo aluminio de la red mediante fluoruro amónico, o activando y estabilizando los centros
ácidos (Loelfier y coL, 1990; Ghosh y col., 1990).
Por otro lado, la estructura de canales de la zeolita ZSM-5 le confiere selectividad de forma
que puede ser de tres tipos:
1.- Selectividad de reaccionantes: sólo las moléculas con tamaño suficientemente pequeño
pueden acceder y difundirse por el interior de los poros de la zeolita (Figura 2.8.a).
2.- Selectividad de productos: uno o varios de los productos formados en el interior de los
poros tiene una tamaño tal que les impide difundirse hacia el exterior, por lo que, o bien se convierten
en moléculas más pequeñas, desplazando el equilibrio en este sentido, o bien desactivan el catalizador
por bloqueo de los poros. Por otro lado, moléculas pequeñas se difunden rápidamente al exterior,
mientras las mayores permanecen más tiempo en el interior de los canales (Figura 2.8.b).
3.- Selectividad del estado de transición: se ejerce cuando una o varias reacciones no pueden
tener lugar en el interior de la zeolita por transcurrir a través de intermedios voluminosos, más
grandes que el tamaño de los poros y canales de la estructura (Figura 2.8.c).
En el proceso de hidroisomerización interesa principalmente el primer tipo de selectividad de
forma, a fin de poder convertir las n-parafinas selectivamente, sin que reaccionen las parafinas
ramificadas. Las n-parafinas se difunden hacia al interior de los poros con facilidad, sin embargo las
parafinas ramificadas presentes en la alimentación tienen más limitada su difusión.
Por último, hay que destacar la resistencia a la desactivación por deposición de coque que
presenta la zeolita ZSM-5 frente a otros tipos de zeolitas. Esto es debido a la ausencia de gandes
cavidades que evita la formación de moléculas de tamaño superior al de los poros de acceso, a la
existencia de canales interconectados en las tres direcciones que hace que el bloqueo de un poro no
produzca la desactivación de todos los centros activos situados en el mismo (Dejailve y col. ,1981),
y por último la selectividad del estado de transición que impide la polimerización de los precursores
de cienos tipo de coque en su interior (Roliman y col., 1982; Deroune y coL, 1981), produciéndose













Figura 2.8: Selectividad de forma.
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2.3.2 Función hidrogenante-desbidrogenante
Los elementos químicos que sirven de base para elaborar especies activas de hidrogenación
pertenecen al grupo de metales de transición con orbitales d o f incompletos. Estos componentes
pueden actuar en estado metálico, utilizándose entonces los metales del grupo VIII (Pt, Pd, Ni,...),
o bien como mezclas de óxidos o sulfuros de los elementos del grupo VIb (Mo, W) con los del grupo
VIII (Ni, Co, Fe), actuando estos últimos como promotores. Los segundos son más resistentes al
envenenamiento por compuestos sulfurados y oxigenados, pero bastante menos activos, por lo cual
suelen utilizarse los primeros.
Principalmente, los elementos más utilizados son el Pt, Pd y Ni en estado metálico, (Satterfield,
1980), obteniéndose buenos resultados con el Pt (Chester, ¡985). El orden de actividad de estos
metales en la hidrogenación de olefinas es: Pd > Pt > Ni. En el caso del Ni, y a diferencia de los
metales nobles, dada su menor capacidad hidrogenante-deshidrogenante, se produce en extensión
apreciable la reacción de hidrogenolisis (craqueo directo de una molécula en metano y el resto
hidrocarbonado correspondiente a la molécula inicial) en los centros metálicos a temperaturas elevadas
(Vázquez, 1984) y la aparición de pequeñas cantidades de olefinas y mayor relación craqueo/isomeriza-
ción en los productos obtenidos. Sin embargo el elevado precio del Pt y del Pd respecto al Ni,
conlíeva la utilización de éste aunque se obtengan catalizadores de calidad ligeramente inferior en
beneficio de una menor carestía de los mismos.
La cantidad de metal incorporado al catalizador no es muy elevada en el caso de los
catalizadores de intercambio iónico oscilando entre un 0.2-2% para Pt y Pd y hasta un 5% en el caso
del Ni, pudiendo ser mayor en catalizadores preparados mediante la técnica de impregnación y
especialmente en el caso del Ni debido a su bajo coste. Esto es debido a que existe una concentración
límite del componente hidrogenante a partir de la cual ]as reacciones de deshidrogenación en los
centros metálicos no controlan la velocidad del proceso, como es habitual en un mecanismo de
reacción bifuncional, y que depende tanto del metal como de la función ácida que se asocia al mismo.
La incorporación del metal al catalizador puede realizarse mediante distintas técnicas: mezcla
física, impregnación, intercambio jónico (en fase acuosa y en estado sólido), coprecipitación del metal
en la propia síntesis de la zeolita por el método sol-gel, etc.. Este último método, implica alteraciones
en el proceso de obtención de la zeolita, modificándose significativamente la estructura de la misma.
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La técnica y el precursor del metal, utilizados, determinan en gran medida la dispersión del metal
obtenida en el soporte lo que influye en el comportamiento del mismo (Cianato y coL, ¡985).
Las características de cada método de preparación se encuentran indicados en el apartado
correspondiente a la preparación de catalizadores.
2.3.3 Relación centros metálicos /centros ácidos
Experimentalmente se ha observado que la relación entre el número de centros metálicos y
ácidos, así como su dispersión relativa determinan de forma decisiva el comportamiento del
catalizador. Debido al mecanismo de isomerización de alcanos sobre metales nobles, se pueden
distinguir tres situaciones típicas dependiendo de la fuerza ácida del soporte (Ribeiro y coL, 1982):
1.- Catalizadores con acidez fuerte: la isomerización se produce en los centros ácidos, y la
única misión del metal es limitar la formación de coque evitando la desactivación de centros ácidos.
Es la situación que se produce en catalizadores Ptlalúmina dorada (Guisner y coL, 1976).
2.- Catalizadores con acidez muy débil: la isomerización sólo se produce en centros metálicos
dependiendo el mecanismo de reacción del tamaño de los cristales, como en el caso de catalizadores
constituidos por Pt soportado en alúmina (Danigues y coL, ¡976).
3.- Catalizadores con acidez moderada: La isomerización se produce vía mecanismo bifuncional
convencional, los centros metálicos catalizan Ja formación de intermedios olefínicos y los centros
ácidos catalizan la isomerización estructural. La importancia relativa de las actividades de las
funciones metálica y ácida determinan cual es la etapa controlante. Un ejemplo representativo sería
el de los catalizadores de Pt soportado en sflice-alúmina amorfa (Weisz, 1963).
En catalizadores preparados con zeolitas y metales nobles se han propuesto mecanismos de
reacción del tipo 1 y 3 o bien combinaciones de ambos. Así en catalizadores de Pd sobre mordenita
ácida , se ha propuesto un mecanismo ácido puro en el que el papel del metal es controlar la acidez
superficial de la mordenita (Chick, 1977>. Sin embargo en catalizadores de Pt soportado sobre zeolita
USHY, se postula un mecanismo bifuncional (Jacobs y col., 1980) en tanto que en sistemas
Pt/mordenita en forma ácida es posible una combinación de los dos mecanismos.
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En el caso de existir un mecanismo bifuncional se pueden dar distintas situaciones. Así para
pequeñas supeificies metálicas o bajos contenidos de metal, las reacciones de hidrogenación-
deshidrogenación limitan el proceso bifuncional y la actividad isomerizante es proporcional al área
metálica superficial. Para un determinado valor de la superficie metálica las reacciones de
hidrogenación-deshidrogenación son más rápidas que las que se producen en los centros ácidos, por
lo que la isomerización ya no depende del área metálica. Para valores altos de contenido metálico
disminuye la conversión a isómeros debido al envenenamiento de las centros ácidos por las partículas
metálicas. En un catalizador bifuncional limitado en su función ácida la selectividad hacia el producto
intermedio es alta y no varía al hacerlo la actividad de la función metálica (Van Sanjen, 1983)
Se define un catalizador bifuncional como “ideal” cuando el componente metálico está presente
en suficiente exceso como para establecer el equilibrio entre especies saturadas y las correspondientes
insaturadas. Cuando el número de centros ácidos es muy superior al número de centros metálicos,
estos últimos no son suficientes para que aquellos se utilicen al máximo de su actividad (control de
la función metálica). Si durante la difusión de los productos de craqueo e isomerización primarios se
encuentran el suficiente número de centros ácidos, continuarán reaccionando (incluso más de lo
necesario) hasta su transformación última en productos de craqueo y/o coque. Por el contrario, cuando
la relación entre centros ácidos y metálicos no es tan elevada, los centros metálicos generan suficientes
olefinas, y la actividad sólo depende de la acidez del catalizador (control de la función ácida),
aumentando aquella, y en consecuencia la conversión, cuanto más ácido sea el mismo.
Al aumentar la relación Si/Al disminuye la relación entre centros ácidos y metálicos con lo que
los isómeros primarios tienen menos centros ácidos disponibles para reaccionar, saturándose antes en
un centro metálico, con lo que se explica tanto el aumento de selectividad hacia los isómeros del
alimento como en general hacia los isómeros de cada una de las fracciones (Calles, 1994).
Por ello se puede afirmar que tanto la acidez como la relación entre el número y/o fuerza de
los centros metálicos y ácidos determinan de forma decisiva la actividad y selectividad del catalizador,
interesando que el número de centros metálicos sea el suficiente para que la etapa controlante del
proceso sean las reacciones en los centros ácidos, y que estos tengan una distribución ácida adecuada
para mantener la conversión y la selectividad lo más elevadas posible.
En general se puede afirmar que la catálisis bifuncional requiere la presencia de centros ácidos
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próximos a los metálicos. Es posible que el grupo metálico modifique en gran medida la efectividad
intercristalina de los poros del catalizador (Martens y ccl?, 1986).
2.4 PREPARACION DE CATALIZADORES BTFUNCIONALES
El método de preparación de un catalizador es tan importante como la propia composición
química, determinando ambas las características del mismo. Variaciones en las distintas etapas del
método de preparación, para un catalizador de la misma composición, conducen adistintas propiedades
catalíticas. Así mismo, con métodos de preparación similares para catalizadores de distintas
composiciones (función ácida y metal hidrogenante), no se obtienen los mismos resultados debido a
las distintas interacciones entre centros ácidos e hidrogenantes.
El objeto fundamental en Ja preparación de un catalizador es distribuir la fase activa (metal)
de la forma más eficiente (alta dispersión, máxima actividad por unidad de peso de componente
activo), sobre la superficie del soporte.
En cualquier proceso , por tanto, es necesario el diseño del catalizador en condiciones
controladas y con propiedades definidas como requisito previo. Los métodos industriales de
preparación de catalizadores siguen tres etapas fundamentales:
i) Introducción de] compuesto precursor: distribución de una sal metá]ica o complejo, sobre
la superficie del soporte.
u) Tratamiento de preactivación: secado y calcinación del catalizador.
iii) Tratamiento de activación: transformación del precursor en la fase metálica activa por
reducción en fase líquida o gaseosa.
i) Introducción del comnuesto precursor
Para obtener catalizadores reproducibles, es necesario controlar diferentes variables tales como
el contenido de metal, dispersión y la ubicación del metal en el catalizador final. El precursor puede
introducirse por: mezcla física, impregnación, intercambio iónico en fase acuosa, intercambio iónico
en estado sólido, coprecipitación del metal en la síntesis del soporte mediante la técnica sol-gel o a
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través de la reacción de un complejo metálico con grupos funcionales en la superficie del soporte.
Se podrían distinguir dos grupos en cuanto a las técnicas: aquellos métodos en los que el metal
se introduce sobre el soporte o bien aquellos en los que el metal se introduce en la propia síntesis o
en el medio de síntesis del propio soporte. Dentro de los primeros, se puede distinguir a su vez
aquellos en los que el compuesto precursor se encuentra en fase sólida (mezcla física e intercambio
iónico en fase sólida), los que el compuesto precursor se encuentra en una disolución (impregnación,
adsorción e intercambio iónico en fase acuosa) y por último aquellos en los que el precursor de la
función metálica se encuentra en fase gas. Algunos de los métodos más empleados se describen a
continuación:
El método de mezcla física, consiste en la mezcla homogénea del soporte en forma ácida con
el precursor de la fase metálica, generalmente un óxido. Presenta la ventaja de su sencillez, de la
reproducibilidad en el contenido de metal, pero no se obtienen buenos catalizadores, debido a la mala
distribución de la fase metálica y a la escasa interacción metal soporte.
En el intercambio iónico en fase sólida, el principio de incorporación de la fase metálica es el
mismo que en el intercambio en fase acuosa, pero el proceso tiene lugar entre el soporte generalmente
en su forma ácida y una sal del compuesto precursor, generalmente un cloruro, a elevada temperatura,
estando el equilibrio de intercambio desplazado por la formación de compuestos gaseosos.
Cuando un soporte poroso se pone en contacto con una disolución que contiene un compuesto
precursor de una concentración determinada, la disolución accede al interior de los poros por
capilaridad. El equilibrio entre la fase adsorbida y la disolución está determinada por la isoterma
correspondiente y se pueden considerar dos casos límite:
- Interacción precursor metálico-soporte débil (impregnación). En este caso las cantidades
adsorbidas son pequeñas comparadas con las que quedan en disolución, por lo que se consigue una
distribución uniforme en los poros de la partícula. En este caso, como el compuesto precursor está
débilmente adsorbido, se produce una redistribución durante la etapa de secado que depende de la
estructura porosa y de la velocidad de secado. Si el sistema de poros es uniforme el compuesto se
deposita en las paredes del poro. Si el secado es lento, se deposita preferentemente en el interior de
la partícula. Si existen macro y microporos conectados, el precursor se deposita preferentemente en
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los microporos. A fin de conseguir distribuciones uniformes se emplean altas velocidades de
calefacción, e incluso disoluciones impregnantes de alta viscosidad a fin de evitar las limitaciones
difusionales.
- Fuerte interacción compuesto precursor-soporte (adsorción’). La mayoría de los compuestos
precursores se adsorben cerca de la boca del poro, desarrollándose un pronunciado gradiente de
concentraciones a lo largo del poro. En este caso la distribución final queda determinada por la etapa
de incorporación del metal, no resultando afectada por la etapa de secado.
La imvre2nación puede ilevarse a cabo por varios métodos. En la impregnación a humedad
incipiente el soporte se humedece con una cantidad de disolución que contiene el compuesto precursor
correspondiente al volumen de poros de ese soporte, y posteriormente se seca. Tiene la ventaja de su
simplicidad, bajo coste y cargas metálicas reproducibles. La desventaja de la limitación de solubilidad
del compuesto metálico puede ser subsanada impregnando por etapas. Otro método de impregnación
consiste en rociar una disolución del compuesto metálico sobre el soporte a presión atmosférica o
haciendo vacío para permitir una mejor difusión de la disolución a través de los poros del catalizador.
En el intercambio iónico en fase acuosa el soporte se suspende en una disolución del
compuesto metálico. Se agita un tiempo determinado, se filtra y posteriormente se seca. Las aguas
madres pueden ser recirculadas, si se someten a un reajuste en la concentración del compuesto
precursor. Se emplea este método si existe interacción precursor soporte, por lo que la carga de metal
depende de los centros activos de intercambio en el soporte. Presenta por tanto el inconveniente del
límite en la cantidad de metal a incorporar.
Pese a todo el intercambio iónico en fase acuosa presenta la ventaja de un mejor control y
distribución del metal respecto a los centros ácidos, variable importante para conseguir una mayor
eficiencia en el catalizador. En principio el proceso de intercambio está controlado por un lado por
el tipo de soporte y estado de la superficie (grupos funcionales, acidez, basicidad,etc.) y por otra parte
por la disolución del compuesto precursor (pH, tipo y concentración del compuesto metálico).
El número de centros de adsorción en general depende del tratamiento térmico del soporte y
en general disminuye tras muy altas temperaturas de calcinacion.
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Otro método empleado es la reacción de un compuesto metálico en fase gas con grupos
funcionales de la superficie del soporte, que conduce a buenas dispersiones de la fase metálica, aunque
en concentraciones limitadas.
Entre los métodos en los que el metal se introduce durante la propia síntesis del soporte se
encuentran: la conrecinitación conjunta de óxidos metálicos y soporte que implica alteraciones
significativas en el proceso de obtención de la zeolita y en su estructura.
Una de las técnicas empleadas más recientemente para la coprecipitación es la técnica sol-gel,
en la que el compuesto precursor metálico se introduce en la solución gelificante o bien el soporte se
prepara como aerogel y se impregna con sales del metal requerido, reduciéndose posteriormente~ Las
ventajas de este método son la buena dispersión de la fase activa sobre un sólido de alta superficie
específica y la extensa interacción metal-soporte de la que dependen factores como la actividad y
selectividad del metal en algunas reacciones y fenómenos SMSI (Strong Metal Support Interaction)
o efecto spillover.
u’) Tratamiento de oreactivación
El secado constituye un tratamiento térmico suave en un rango de temperaturas entre 80 y
2000C que tiene por objeto eliminar el disolvente utilizado en ¡a etapa de introducción del precursor.
La etapa de secado puede ejercer influencia sobre la distribución y dispersión del metal en el
catalizador final, teniendo en cuenta dos consideraciones: por un lado, puede producirse una
redistribución del compuesto precursor en la etapa de secado si la interacción metal-soporte es débil
y por otro que la distribución predominante, hacia el interior de la partícula o hacia la superficie
depende de la estructura porosa del soporte y de la velocidad de secado.
La calcinación es un tratamiento a temperatura media-alta cuyo objetivo es descomponer el
precursor. En algunos casos, la descomposición va acompaliada de la reducción del metal, aunque
generalmente es necesario un proceso de reducción posterior a fin de activar el catalizador. La
calcinación, se lleva a cabo habitualmente en atmósfera oxidante y pueden tener lugar las siguientes
transformaciones:
a) descomposición del compuesto precursor y formación de un óxido metálico
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b) interacción del óxido formado o del compuesto precursor con el soporte (intercambio iónico
en fase sólida).
c) sinterización del compuesto precursor o del óxido metálico.
d) deshidroxilación de centros ácidos Brónsted para originar centros Lewis.
Debido a lo anteriormente expuesto, la calcinación tiene efecto en la reducibilidad del metal,
dispersión y distribución del mismo. El efecto en la reducibilidad sólo tiene importancia si la alta
temperatura del tratamiento permite la formación de disoluciones sólidas estables entre el óxido y el
soporte, lo que implica una mayor interacción metal-soporte, y por tanto un incremento en la
temperatura de reducción. En algunos casos se originan altas dispersiones y en otros sin embargo,
por sinterización, se llega a la formación de grandes cristales de óxido cuya presencia conviene evitar.
iii) Tratamiento de activación
Consiste en la transformación del compuesto metálico o su óxido en su estado metálico.
Normalmente el proceso se lleva a cabo por reducción en flujo de hidrógeno. El proceso de reducción
se puede representar de forma general, si se produce partiendo del óxido, según el siguiente esquema:
M~O~(s) + y H2(g) x M (s) + y H20 (g)
o bien , si se produce sobre la sal del compuesto metálico (MX) sin calcinar según:
2MX (s) + l{2(g) 2M (s) + 2HX (g)
Las dispersiones obtenidas de esta forma deberían ser mayores pues se realiza la calcinación
y la reducción en un solo paso, no existe agua que facilite el transporte de metal para formar
aglomerados, pero debe tenerse en cuenta la naturaleza de las especies HX (g) formadas en el proceso
y de las reacciones (endo o exotérmicas) que pueden tener lugar.
Los procesos de reducción son reacciones topoquimicas, la reacción se inicia en puntos
concretos de la superficie, llamados centros potenciales, y la zona de reacción se propaga a través del
sólido, formándose núcleos metálicos, al consumirse el oxfgeno, que crecen hasta que se completa la
reducción. Las velocidades de reducción son menores en los óxidos soportados que las correspondien-
HIDROISOMERIZACION DE n-DECANO CON CATALIZADORES Ni/ZSM-5 pág.42
tes a los óxidos libres debido a los efectos de dispersión o bien a las interacciones del óxido con el
soporte. El proceso de reducción está influenciado tanto por el tamaño y distribución de tamaño de
cristales del óxido como por las condiciones de reducción (caudal de hidrógeno, temperatura) así como
por las condiciones de preactivación. Por todo ello es necesario fijar las condiciones de reducción en
cada catalizador particular, para lo que es de gran ayuda el análisis TPR (reducción térmica
programada) del mismo.
Es difícil conocer como se modifican las propiedades del metal por efecto de la interacción
metal-soporte, puesto que simultáneamente a esta interacción se producen una serie de fenómenos
complejos entre los que hay que destacar: la variación en la distribución del tamaño de partícula, el
envenenamiento del metal por presencia de impurezas en el soporte, la difusión del metal sobre el
soporte, o la encapsulación de las partículas metálicas. Las interacciones metal soporte se clasifican
en:
- WMSI, fuerzas de unión débiles, del tipo fuerzas de Van der Waals ( 8-30 KjmoV)
- MMSI, unión metal-soporte de fortaleza intermedia, suelen darse en las zeolitas
- SMSI, interacción metal-soporte fuerte, estan favorecidas por tratamientos con hidrógeno a
alta temperatura.
Cuando se producen interacciones metal-soporte del tipo SMSI, el cambio en las propiedades
relativas a la quimisorción y en las propiedades catalíticas de la fase metálica, son justificadas por
algunos autores (Compelo y Col., 1982) por la transferencia de electrones que se produce entre el metal
y el soporte, por la aparición de enlaces químicos o por la distorsión de la estructura metálica. La
extensión de todos estos procesos depende de la naturaleza del soporte y de la razón metal/soporte.
Algunos efectos de este tipo de interacción son: disminución en las capacidades de adsorción de H2
y CO, aumento de la quimisorción de N2, descenso en las actividades de hidrogenolisis de
hidrocarburos, isomerización o hidrogenación, y aparición de fenómenos de spillover y spillover
inverso.
La definición de spillover propuesta en el Segundo Simposio Internacional sobre Spillover
(Zhong y col., 1995) es la siguiente: el fenómeno de spillover coníleva el transporte de especies activas
adsorbidas o formadas en una primera fase (centro primario) hasta otra fase (centro secundario) que
no adsorbe o forma estas especies en las mismas condiciones. En el centro primario se genera una
especie activa fónica o radicálica que migra a los centros secundarios donde se lleva a cabo la reacción
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química. Los centros generadores o primarios son habitualmente metales del grupo VIII y IB, como
Pt, Pd, Ru, RIi, Cu y Ni, y los centros aceptores o secundarios suelen ser óxidos, zeolitas o carbón
activo. Dentro de los fenómemos de spillover el de mayor interés en las reacciones de hidroisomeriza-
ción es el del spillover de hidrógeno. Las especies que sufren el fenómeno de spillover, contribuyen
a mantener el catalizador limpio, creando y regenerando los centros activos, por lo que las reacciones
catalíticas se ven favorecidas y la desactivación se reduce considerablemente.
2.5 MECANISMO DE LOS CATALIZADORES BIFUNCIONALES
Para estudiar el mecanismo de reacción de hidroconversión con catalizadores bifuncionales,
es frecuente la utilización de moléculas modelo, siendo el n-decano una de las a-parafinas más
utilizada para este fin (Ste¿jns y col., 1981 a; Jacobs y col., 1982; Weitkamp y coL 1983; Degnan y
coL, 1993, Corma y col., 1994). Así mismo la hidroconversión de n-decano se ha propuesto como
reacción tipo para caracterizar la estructura porosa de zeolitas (volumen de poros), morfología y
relación Si/Al (Martens y coL, 1986).
Weisz en 1962 propuso una teoría general para catalizadores bifuncionales y definió los
requisitos para la relación de actividad ácida y metálica en catalizadores bifuncionales, dependiendo
del grado de conversión de los hidrocarburos. Coonradt y Garwood (1964) estudiaron el mecanismo
para el hidrocraqueo de parafinas y el papel del componente hidrogenante en los catalizadores
bifuncionales, proponiendo un esquema que consta de las siguientes etapas (Figura 2.9):
a) Deshidrogenación de la parafina en la función metálica.
b) Transporte de las olefinas desde los centros metálicos, donde se han generado, hasta los
centros ácidos.
c) Isomerización y/o craqueo de las olefinas en los centros ácidos, a través de carbocationes
como intermedios de reacción.
d) Transpone de las olefrnas obtenidas en c) desde los centros ácidos a los metálicos.
e) Hidrogenación de las olefinas en los centros metálicos.
En la etapa c) la olefina llega al centro ácido donde se protona el doble enlace, con la
consiguiente formación de un ión carbenio. El lón carbenio puede generarse también directamente









































































Figura 2.9: Mecanismo bifuncional de hidroconversión
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El ión carbenio originado puede evolucionar por migración de un ión hidruro o de un metilo
para formar una especie más estable (isomerización). En un centro ácido este ión puede evolucionar
de dos formas:
- Formación de una isoolefina por pérdida de un protón adyacente al ión carbenio, con
formación de un doble enlace que posteriormente se hidrogena en el centro metálico
(hidroisomerización).
- Escisión heterolítica del enlace C-C en posición fi respecto al carbocatión (hidrocraqueo)
dando lugar a un ión carbenio más una olefina que a su vez pueden iniciar un nuevo ciclo
(craqueo secundario) o hidrogenarse y producir una parafina de menor peso molecular.
De todos los tipos de escisión en el carbono II (Figura 2.10), la de tipo A considera una
estructura trimetilada inicial con poca probabilidad de producirse en zeolitas de tamalio de poro medio.
Las escisiones tipo fil o B2 (escisión con formación de carbocatión terciario o formación inicial de
un ión carbenio terciario respectivamente) sedan posibles, pero la distribución de isómeros en los
productos de craqueo obtenidos sobre zeolita ZSM-5 se explican mejor considerando la escisión tipo
C, puesto que se observa una muy reducida proporción de isómeros dimetilados, necesarios en los
mecanismos BI y B2. (Weitkanzp y col., 1983). Además los productos de craqueo en la zeolita ZSM-5
contiene mayor proporción de fragmentos lineales que los obtenidos en otros tipos de zeolitas, lo que
está de acuerdo con el craqueo tipo C que da lugar exclusivamente a fragmentos lineales (Mortens y
coL, 1986).
De acuerdo con la Figura 2.10, las primeras moléculas formadas por craqueo según la escisión
C son lineales, por lo que debe producirse una segunda isomerización de los productos de craqueo que
reordene el esqueleto hidrocarbonado, justificando así la distribución de isómeros en los productos.
En el esquema inicial no se ha considerado el craqueo secundario, ni que la especie
monometilada pueda conducir a una segunda ramificación. En cualquier caso la especie dimetilada
evolucionará como la anterior, pero en la zeolita ZSM-5 se da en baja proporción.
Estudios más recientes (Martens y col ,1991; Tiong Sie, ¡993 a y b), sugieren que
isomerización y craqueo, además de ser reacciones consecutivas pueden darse en paralelo a través de
un intermedio común, sustituyéndose el carbocatión clásico por un carbocatión del tipo dialquilciclo-
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propáno protonado (PCP). Así considerando la formación de intermedios PCP, pueden explicase
ciertas características de las distribuciones de productos, como la ausencia de metano y etano y la
pequeña proporción de C3 y CN3 en los productos de craqueo o la distribución de productos
equimolecular desde la fracción C4 hasta la CN.4, donde N es el número de átomos de carbono en la
parafina alimento. Debe destacarse que esta distribuciones se dan fundamentalmente cuando no se da
craqueo secundario.
TIPO A: e













Figura 2.10: Tipos de craqueo en zeolitas.
El mecanismo que considera la formación de PCP incluye una ligera variación en el esquema
clásico, tal y como se indica en la Figura 2. 11. Inicialmente la n-parafina se deshidrogena en el centro
metálico y el doble enlace se protona en el centro ácido para dar lugar al ión carbenio. El valor de
u deberá ser mayor que 1 para que el carbenio obtenido no sea primario, desfavorecido termodinámi-


















isomerización y craqueo. El PCP puede evolucionar de dos formas: por isomerización directa de la
especie, o bien mediante craqueo por escisión en el carbono 13 sobre un centro ácido, dando lugar a
un ión carbenio terciario y a una olefina lineal. Para que esto último se produzca, el valor de m debe
ser de al menos tres, ya que si m es menor que este valor el átomo del grupo alquilo en posición 13
respecto al PCP sería primario, siendo desfavorable termodinámicamente que tal carbono pueda perder
el ión hidruro para cederlo al carbono del ciclopropano.
H—[CHZ]—CHZ~CHZ~CHV[CHj —H — H—[CHj—CH— CH 2—CH2—[CH4—H
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Figura 2.11: Mecanismo de reacción vía PCP
Cuando se utilizan zeolitas de tamaño de poro grande , en ausencia de selectividad de forma,
las velocidades relativas de las reacciones de isomerización (tipo 1, por migración de radicales alquilo,
y tipo II, via PCP) y craqueo son independientes del número de átomos de carbono del carbocatión,
para moléculas con más de diez átomos de carbono. El orden relativo de velocidades en orden
creciente es:
craqueo A < isomerización 1 < craqueo B 1 < craqueo B2 < isomerización II < craqueo C <
craqueo D
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Para moléculas de gran longitud de cadena la velocidad de craqueo disminuye hasta situarse
entre el craqueo tipo C y D.
Recientemente algunos autores (Zhang, A. y col., 1995) han propuesto un mecanismo de
reacción para la hidroisomerización de hidrocarburos ligeros (Figura 2.12), (2~ y C6, en el que el
fenómeno de spillover de ‘~2 desde la fase gas hasta la zeolita (ZSM-5, y catalizadores “híbridos”,
constituidos por mezclas de ZSM-5 y metales nobles soportados en óxidos, tipo alúmina), juega un
papel muy importante. El hidrógeno que inicialmente se encuentra en la fase gaseosa, se disocia en
el metal noble (Pt, Pd) y por efecto spillover cubre la superficie de la zeolita, disociado en protones
e hidruros. Los protones actúan como ácidos, extrayendo hidruros de la parafina alimento o actúan
sobre un átomo de carbono a fin de promover la isomerización o el craqueo. Los cationes resultantes,
se estabilizan por adición de un hidruro, aunque en defecto de H2, existe desprotonación, originándose













Figura 2.12: Mecanismo de reacción con efecto spillover.
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Otra característica a tener en cuenta es que la extensión de las reacciones de craqueo e
isomerización y por tanto la actividad y selectividad del catalizador, dependen del tiempo de vida de
los carbocationes y éste último está determinado por la competencia entre las velocidades relativas de
adsorción-desorción de los carbocationes y olefinas en los centros ácidos y de las reacciones de: a)
protonación-desprotonación en los centros ácidos; b)isomerización; c)craqueo. La adsorción-desorción
queda demostrada por la dependencia de la distribución de productos con la longitud de la cadena de
la parafina alimento, cuanto mayor es ésta menor es la isomerización y mayor el craqueo ya que la
adsorción disminuye al aumentar el número de átomos de carbono del compuesto considerado. Este
fenómeno también afecta a la isomerización y craqueo secundarios de forma que la probabilidad de
isomerización secundaria disminuye con el incremento en el número de átomos de carbono de los
productos de craqueo.
Así pues los parámetros del catalizador que determinan el comportamiento del mismo, son por
un lado, el tipo de zeolita (pues la posibilidad de selectividad de forma o no condiciona el tipo de
reacciones que pueden ocurrir en los poros de la misma), y por otro lado, la concentración y fuerza
de los centros ácidos y la naturaleza (tipo de metal), cantidad y dispersión de la función hidrogenante.
2.6 OBJETO Y ALCANCE DE LA PRESENTE INVESTIGACION
En los apanados anteriores se ha destacado la importancia de la isomerización de parafinas y
su versatilidad para su utilización en procesos tales como:
- La hidroisomerización y desparafinado catalítico de combustibles diesel y aceites lubricantes
a fin de mejorar sus propiedades fluidodinámicas (viscosidad e Indice de viscosidad).
- Obtención de combustibles con alto índice de octano a partir de fracciones pesadas y
aumento de octanaje en fracciones más ligeras.
Por todo ello, y aprovechando la experiencia adquirida en anteriores investigaciones llevadas
a cabo en nuestro departamento sobre aplicaciones catalíticas de catalizadores bifuncionales
constituidos por zeolita ZSM-5 y metales (Calleja y col,, Lucas y col. ), se consideró de interés
estudiar la preparación de catalizadores bifuncionales constituidos por zeolita ZSM-5 como función
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ácida y níquel como función hidrogenante-deshidrogenante, mediante distintos métodos para la
hidroisomerización de n-decano, como ensayo de actividad catalítica.
A tal fin, se planteé un programa de investigación consistente en las siguientes etapas:
- Diseño, montaje y puesta a punto de una instalación experimental en la que obtener datos
reproducibles y precisos.
- Desanollo y puesta a punto de las técnicas analíticas necesarias para la caracterización de
catalizadores e identificación cualitativa y cuantitativa de los productos de reacción.
- Selección de las condiciones de operación en la reacción de hidroisomerización que
permitieran realizar el ensayo de actividad catalítica.
- Estudio de catalizadores preparados por mezcla física.
- Estudio del intercambio iónico en fase acuosa y estado sólido como métodos de
incorporación de la función metálica.
- Estudio de los catalizadores preparados por impregnación, seleccionando los valores de las
variables más favorables en cada etapa de preparación para la hidroisomerización de n-
decano, así como el estudio de la relación centros metálicos/centros ácidos en catalizadores





Los experimentos se llevaron a cabo en una instalación de laboratorio de flujo continuo
diseñada para operar hasta presiones de 100 bar (figura 3.1). Para su descripción se ha dividido en
cuatro partes:
- Sistema de alimentación de gases.
- Sistema de alimentación de n-decano.
- Sistema de reacción y control de la temperatura.
- Sistema de recogida de productos y control de presión.
3.1 SISTEMA DE ALIMENTACTON DE GASES
El sistema de alimentación de gases está constituido por dos líneas de flujo continuo
independientes para cada gas hidrógeno y nitrógeno. Cada una de ellas consta de una botella que
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manómetro indicador de presión (PI), un filtro (F) y una válvula antirretomo que impide la posible
inversión de flujo de los gases.
En la línea de alimentación de hidrógeno existe un controlador másico de caudal de la firma
BROOKS modelo 5850TR159 constituido por un sensor de conductividad térmica (FS) un indicador
controlador (FIC) y una electroválvula (actuador). El nitrógeno se ha utilizado únicamente para el
secado del lecho de catalizador tras la correspondiente reacción.
3.2 SISTEMA DE ALIMENTACION DE n-DECANO
El n-decano se alimenta al reactor en fase líquida desde una probeta graduada y tras pasar por
un filtro (F), es conducido a una bomba dosificadora de pistón simple ELDEX A60S2 capaz de
suministrar caudales comprendidos entre 0. 1 y 3 mí/mm y presiones de hasta 170 bar (2500 psi).
La línea de descarga de la bomba está provista de un indicador manométrico (PI) y una válvula
antirretomo que impide el retroceso del líquido y la llegada del gas a la misma.
3.3 SISTEMA DE REACCION Y CONTROL DE LA TEMPERATURA
El sistema de reacción está constituido por un reactor tubular de lecho fijo y flujo descendente
(figura 3.2), construido en acero inoxidable 316 de 25 mm de diámetro nominal y 400 mm de
longitud, correspondiendo a la altura de catalizador unos 15 mm (para 3 gramos de catalizador
aproximadamente). En suparte superior se inserta mediante uniones roscadas la conducción de entrada
de hidrógeno y n-decano y verticalmente un tubo de 1/8 de pulgada que sirve de vaina para un
termopar (TI) tipo 1< (Ni-Cr-Ni), el cual puede desplazarse verticalmente, a fin de poder medir la
temperatura a distintas alturas del lecho catalftico.
El catalizador se aloja en la parte inferior del reactor sobre un lecho de carburo de silicio ,lo
que permite asegurar una calefacción uniforme del catalizador y evitar efectos térmicos terminales en












Figura 3.2: Esquema del reactor
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el reactor. Para separar el lecho catalítico y el de inerte, así como para soportar este último, se utiliza
lana de vidrio.
La calefacción del reactor se consigue mediante un horno eléctrico de acero refractario (figura
3.3) con tres zonas de calefacción con control automático e independiente de temperatura (TC). La
medida y control de la misma se lleva a cabo mediante tres termopares (TI) tipo 1<1 de Ni-Cr-Ni
situados en el interior de cada una de las tres zonas de calefacción del horno, conectados a tres
controladores de temperatura de la marca JUMOLAN de acción proporcional y derivada. Así se
consigue eliminar oscilaciones en la temperatura de las zonas de calefacción y minimizar las
diferencias londitudinales de la temperatura en el eje central del reactor.
3.4 SISTEMAS DE RECOGIDA DE PRODUCTOS Y CONTROL DE PRESION
Los gases que abandonan el reactor por su parte inferior se enfrían en un refrigerante de
serpentín de acero inoxidable, por el que circula agua, en el que condensan parcialmente. Los
productos que abandonan el refrigerante se conducen hasta un regulador de presión (BPR, Back
Pressure Regulator), en el que se expanden hasta presión atmosférica. Esta corriente de baja presión
se conduce a un condensador de vidrio que consiste en un serpentín introducido en una mezcla
frigorífica hielo-NaCí, y un depósito con llave para recogida de los líquidos condensados, que
posteriormente son llevados a análisis. Existe otro condensador a fin de asegurar la total eliminación
de líquidos de la coniente gaseosa efluente. Los gases que abandonan este segundo condensador se
hacen circular por un burbujímetro y por un contador totalizador de gases almacenándose en bolsas
químicamente inertes para su análisis.
El control de la presión en toda la instalación se realiza con el mencionado regulador de
presión (BPR), con un intervalo de regulación de O a 150 atmósferas, situado a la salida del refrigeran-
te. La medida de la presión interior del sistema se efectúa por medio de tres manómetros de alta
presión de marca WIKA tipo BOURDON (PI), con un intervalo de medida de O a 250 bar y precisión
de 1 bar.
Figura 3.3: Esquema del horno utilizado para la calefacción del reactor
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4.1 PRODUCTOS EMPLEADOS
Se utilizaron los siguientes productos comerciales procedentes de las firmas indicadas:
-1) Hidrógeno, envasado en botellas de acero a una presión de 190 bar (pureza superior al
99,9%), S.E.O., S.A.
-2) Helio, envasado en botellas de acero a 200 bar (pureza superior al 99,9%), S.E.O., S.A.
-3) Aire, envasado en botellas de acero a 200 bar (pureza superior al 99,6%), Liquid Carbonic,
S.A.
-4) Nitrógeno, envasado en botellas de acero a 200 bar (pureza superior al 99,6%), 5. E. de
Carburos metálicos
-5) Acetileno, envasado en botellas de acero a 15 bar (pureza superior al 99,6%), 5. E. de
Carburos Metálicos
-6) Mezcla hidrógeno-argon, envasado en botellas de acero a 200 bar (15% en volumen de ~
S.E. de Carburos Metálicos
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-7) Argon, envasado en botellas de acero a 200 bar (pureza superior al 99,9%), S.E. de
Carburos metálicos
-8) Amoniaco, envasado en botellas de acero a 7,8 bar (pureza superior al 99,98%), Liquid
Carbonic, S.A.
-9) Zeolita ZSM-5, sintetizada en los laboratorios del Departamento de Ingeniería Química de
la Universidad Complutense de Madrid
-10) n-Decano (pureza aproximada del 98%), suministrado por REPSOL PETROLEO
-11) Acido clorhídrico (p.a.), PANREAC
-12) Nitrato de níquel hexahidratado (pureza superior al 98%), PROBUS
-13) Etilendiamina (pureza superior al 97%), FLUKA
-14) Acetilacetonato de níquel (pureza superior al 92,5%), FLUKA
-15) Oxido de níquel (riqueza en níquel del 75%), PANREAC
-16) Clomro de níquel hexahidratado (pureza superior al 99%), PANREAC
-17) Hidróxido sádico (p.a.), PANREAC
-18) Acido oxálico (p.a.), PANREAC
-19) Fenolftaleína, MERCK
-20) Cloruro sódico (pureza superior al 99,5%), PROLABO
-21) Acido acético glacial (p.a.), PANREAC
4.2 PREPARACION DE LOS CATALIZADORES
Los catalizadores bifuncionales utilizados en la presente investigación estín constituidos por
zeolita ZSM-5 en su forma ácida y níquel como elemento hidrogenante. El método de preparación con-
siste fundamentalmente en: síntesis de la zeolita ZSM-5, incorporación de la función ácida, incor-
poración de la función hidrogenante y reducción de ésta.
4.2.1 Síntesis de la zeolita ZSM-5
La zeolita ZSM-5 se ha sintetizado en su forma sódica mediante un procedimiento desarrollado
en el Departamento de Ingeniería Química de la Universidad Complutense de Madrid (Costa y col.,
1987>, empleando silicato sódico neutro (27% en peso de SiO, y 8% en peso de Na2O) y sulfato de
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aluminio (Al(504)3 18 H20), como fuentes de silicio y aluminio respectivamente, y etanol comercial
como promotor. Así se prepararon zeolitas de tres relaciones Si/Al diferentes que presentan valores
similares de superficie específica (~ 200 m2/g) determinadas por porosometría de helio. En la tabla
4.1 se indican las principales características de las zeolitas ZSM-5 sintetizadas.
Tabla 4.1: Características de las zeolitas ZSM-5 sintetizadas
Si/Al
% molar
















* Diámetro medio equivalente determinado mediante un contador Caulter
** Determinado por microscopia electrónica de barrido
4.2.2 Incorporación de la función ácida
La zeolita sódica carece de acidez apreciable, por lo que la sustitución del Na~ por otros
cationes de compensación, da lugar a la aparición de centros ácidos necesarios para que se lleve a cabo
la reacción (activan los enlaces C-H y C-C). Estos centros ácidos se consiguen sustituyendo el catión
Na~, que compensa la deficiencia de carga producida por la sustitución parcial de Si por Al en la
estructura, por H~, mediante intercambio iónico con ácido clorhídrico.
La zeolita en forma sódica se lava con agua destilada en una placa porosa a vacío, para
eliminar las impurezas presentes procedentes de su síntesis, posteriormente se seca en estufa a 1100(2
y se ca]cina en mufla a 5500(2 durante 5 horas.
A continuación, se aliaden 35 ml de disolución 0,6 N de HCI por gamo de zeolita sódica a
intercambiar, manteniéndose en agitación a temperatura ambiente durante 5 horas, filtrándose
posteriormente en una placa porosa a vacío. La torta obtenida se lava repetidamente con agua destilada
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a fin de eliminar los iones cloruro que pudieran quedar retenidos en los poros de la zeolita. Por último
se seca en estufa a 1100(2 durante 5 horas.
En el caso de grados de intercambio distintos al 100% se emplean diferentes concentraciones
de HCl o bien a partir de la zeolita en su forma ácida se extraen H~ por intercambio iónico en fase
acuosa o por intercambio iónico en estado sólido con NaCí.
4.2.3 Incorporación de la función hidrogenante
Una vez incorporada la función ácida al catalizador, se procede a introducir la función
hidrogenante. Para ello se utilizaron las siguientes técnicas: mezcla física, impregnación a humedad
incipiente, intercambio iónico en fase acuosa e intercambio iónico en estado sólido, con distintos
precursores.
a) Mezcla física
Este método de preparación consiste en mezclar homogeneamente la zeolita ZSM-5 en su forma
ácida y óxido de níquel, seguida de tamizado y posterior calcinación a 55Q0(2 durante 5 horas a fin
de dotar al catalizador de estabilidad térmica.
b) Imore~nación
El método de impregnación consiste de forma general en poner en contacto el soporte y una
disolución que contenga el metal a incorporar, seguida de la eliminación del disolvente para depositar
el precursor del metal sobre la superficie del catalizador. Esta eliminación puede realizarse á vacío,
por secado en estufa, por evaporación a ebullición del disolvente, etc. Una variante de este método
de preparación es la que se denomina impregnación a humedad incipiente, en la que se emplea una
disolución de concentración correspondiente a la cantidad de metal que se desee incorporar y un
volumen ligeramente superior al volumen de poros, el mínimo necesario para mojar la superficie,
formando el sólido una pasta.
4. MATERIALES Y PROCEDIMIENTO pág.65
El método seleccionado en la presente investigación consiste en preparar una disolución del
compuesto precursor del metal de concentración tal que con un volumen equivalente al volumen de
poros de la zeolita se consiga el contenido deseado de metal en el catalizador tras las etapas de
secado, calcinación y reducción. Una vez preparada la disolución, se deposita gota a gota sobre la
zeolita completamente libre de agua, agitando durante todo el proceso. Una vez añadida la cantidad
correspondiente, la pasta fluida formada se seca en estufa en condiciones controladas.
Las condiciones de secado de la zeolita impregnada son importantes ya que pueden influir en
parámetros tajes como la dispersión metálica. Las variables estudiadas en el proceso de secado fueron:
temperatura, velocidad de calefacción y tiempo.
Los disolventes utilizados fueron: agua, cuando se emplearon como precursores nitrato de
níquel y nitrato de etilendiaminniquel, y ácido acético en el caso del acetilacetonato de níquel , debido
a la baja solubilidad de esta sustancia en agua.
A fin de dotar al catalizador de estabilidad térmica y evitar que se produzcan modificaciones
en la composición química, estructura o acidez del catalizador durante la fase de reacción, así como
para estabilizar el precursor de metal por formación del óxido metálico, es necesario someter al
catalizador a una etapa de calcinación. La calcinación se llevó a cabo en un horno de mufla eléctrico
con control de temperatura y considerando la influencia de las siguientes variables: Temperatura,
velocidad de calefacción y tiempo.
c) Intercambio jónico en fase acuosa
En esta técnica el sólido se sumerge en una disolución acuosa de la especie cati6nica de metal
que se desee incorporar, agitando durante el tiempo necesario para alcanzar el equilibrio. El sólido
una vez separado por filtración de la disolución (a vacío en placa porosa), se lava y se seca.
Las variables que afectan al grado de intercambio se pueden agrupar en aquellas que dependen
del tipo de soporte como, número y naturaleza de grupos funcionales, propiedades ácido-base y
aquellas que dependen de la disolución como concentración de la especie precursora del metal en la
disolución inicial, relación volumen de disolución a masa de catalizador, temperatura, pH, etc.
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En la presente investigación se seleccioné el siguiente procedimiento operativo: se añade a una
masa M~ de catalizador sólido, un volumen Vd de disolución de concentración C0, ajustando el valor
de pH (relación MC/Vd constante e igual a SOmIN/min), manteniéndose en agitación a temperatura
constante, durante un tiempo variable, aunque siempre superior a 5 horas. Posteriormente, se ultra
en una placa porosa a vacío, lavando la torta resultante repetidas veces con agua destilada a fin de
eliminar el contrajón que acompañe al catión metálico, así como el exceso de disolución retenida en
los poros de la zeolita. En algunos casos se reintercambiaba repetidas veces a fin de alcanzar mayores
grados de intercambio.
d) Intercambio jónico en estado sólido
Esta técnica de preparación de catalizadores bifuncionales consiste en calentar una mezcla
homogénea del soporte en su forma ácida y una sal del compuesto precursor del metal a incorporar
a fin de sustituir los protones en los centros ácidos de la zeolita por el catión metálico (Rabo y col.,
1976; Beyer y col., 1988). El proceso se puede esquematizar como:
H-SOPORTE + MeX Me-SOPORTE + HX
donde:
H-SOPORTE: forma ácida del soporte
Me : catión metálico
X :anión
La calcinación puede Jíevarse a cabo a vacío, con flujo de gas (He,N, u 02) o en condiciones
estáticas. Los compuestos precursores del metal pueden ser sulfatos, sulfuros, fosfatos, óxidos o
haluros. Los más empleados son los haluros, especialmente cloruros que al reaccionar con los protones
intercambiados dan lugar a la formación de cloruro de hidrógeno con el consiguiente desplazamiento
de la reacción en el sentido de formación de productos.
La cantidad de metal que se puede incorporar con esta técnica está limitada, al igual que en
el intercambio iónico en fase acuosa, por la capacidad de cambio de la zeolita.
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El proceso operativo seleccionado en la presente investigación es el siguiente: se mezcla
homogeneamente la zeolita en su forma ácida con la cantidad correspondiente de cloruro de níquel
para obtener un contenido de metal dado, calentándose posteriormente la mezcla resultante. La
calcinación se realizó tanto en condiciones estáticas como en flujo de gas. La calcinación en flujo de
gas se llevó a cabo en un reactor de vidrio Pyrex de lecho fijo y flujo descendente, empleando
nitrógeno como gas inerte. Las variables estudiadas en este caso fueron temperatura, tiempo y caudal
de gas. En ambos casos se sometió al sólido a una etapa de secado previa a 1100(2 durante 1 hora.
4.2.4 Reducción
Teniendo en cuenta que en los catalizadores de hidroisomerización los metales activos están
en estado metálico, y actúan como función hidrogenante-deshidrogenante, se hace necesaria la
reducción del mismo por hidrogenación, antes de su utilización.
En esta investigación, el proceso de reducción se lleva a cabo en el mismo reactor en el que
tiene lugar la reacción, en parte por simplicidad y en parte para evitar la reoxidación del níquel
expuesto a la atmósfera tras ser reducido.
Las variables que intervienen en el proceso de reducción son numerosas, eligiéndose para su
estudio por considerarlas las más significativas las siguientes: caudal de hidrógeno, temperatura,
tiempo y presión.
El procedimiento operativo utilizado se describe en el apartado 4.4.2
4.3 CARACTERIZACION DE LOS CATALIZADORES
4.3.1 Difracción de rayos X
La cristalinidad de las zeolitas sintetizadas, así como la identificación de las fases cristalinas
del metal hidrogenante en el catalizador se ha llevado a cabo por difracción de rayos X (Sarteifleid
y col., 1980; Tomas y col., 1988).
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Los difractogramas se han obtenido con un difractómetro de polvo SIEMENS KRISTALLO-
FLEX D500, provisto de contador de centelleo y cristal analizador de NaF. La radiación utilizada fue
la K~ del Cu con filtro de Ni y una potencia de excitación de 40 Kv y 20 mA. El difractómetro está
conectado a un microprocesador DACO-MPV 2.1 con salida gráfica de resultados a través de una
impresora LEITERWRITER 100, y conectado a su vez a un ordenador INVES XT para la impresión
y recogida de resultados del difractograma.
1) Cristalinidad de las zeolitas
La determinación del porcentaje de fase cristalina en las zeolitas se realiza en función de la
altura de la línea principal de difracción de las mismas (20 = 23), comparándolas con la correspon-
diente a una zeolita patrón de cristalinidad 100%. Para ello se seleccionaron los siguientes parámetros:
Tamaño de paso :0,010 de 29
Tiempo de contaje de paso : 1 s
Intervalo de barrido (29) : 20.250
En la figura 4. 1 se muestra el difractograma de la zeolita HZSM-5 de relación Si/Al igual a
29.
ji) Identificación de especies cristalinas del metal hidrogenante
La determinación de especies cristalinas del metal hidrogenante en el catalizador, se realiza por
comparación de los picos de difracción correspondientes con los patrones de difracción de los posibles
compuestos metálicos formados (únicos para cada especie cristalina). Esta identificación se basa en
la posición de las líneas de difracción e intensidades relativas, en función del ángulo de difracción (0).
Para efectuar las medidas de las distintas especies se seleccionaron los siguientes parámetros:
Tamaño de paso : 0,050 de 29
Tiempo de contaje por paso : 1 s
Intervalo de barrido (29) : 6~900
UD
z
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Figura 4.1: Difractograma de la zeolita HZSM-5 de relación Si/Al = 29.
En la figura 4.2 se muestran los difractogramas correspondientes al óxido de níquel (II) y
níquel metálico, comprobándose que los picos que aparecen, coinciden con los patrones de difracción
de estos compuestos metálicos. Asimismo, a modo de ejemplo, en la figura 4.3 se muestra el
difractograma correspondiente a un catalizador preparado por impregnación con nitrato de níquel con
un contenido en metal del 5% reducido y sin reducir, observándose los picos correspondientes al
níquel metálico y al óxido de níquel respectivamente.
4.3.2 Absorción atómica
La cantidad total de metal hidrogenante en el catalizador se determinó mediante absorción
atómica (Tomas y col., 1988). Para ello, se utilizó un espectrofotómetro THERMO JARREL ASH
CORPORATION SMITH HIEFJJE/1 1 con haz simple, y corrección de fondo (Smith Hiefjje), provisto
de lámparas adecuadas para cada uno de los metales. En todos los análisis se utilizó aire y acetileno
como mezcla gaseosa para producir la llama, fijando los valores de intensidad, factor de fotomultipli-
cación de energía, longitud de onda y anchura de rendija, específicos para ellos (según manual).
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Figura 4.2: Difractograma de óxido de níquel
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Figura 4.3: Difractrograma de un catalizador preparado por impregnación (5% de Ni).
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Las medidas se realizaron en disoluciones acuosas, obtenidas por disgregación química del
catalizador con ácido fluorhídrico concentrado y diluidas hasta el intervalo de concentraciones
requerido para su análisis. La determinación de la concentración de metal en dicha muestra requiere
un calibrado previo de absorbancias-concentraciones, a partir de las disoluciones de concentración
conocida, según la ley de Lambert-Beer:
1
Absorbancia = log2 = K . L . C1
siendo L~ la intensidad luminosa emitida por la lámpara (radiación incidente); 1, Ja intensidad
emergente a la salida del medio absorbente (llama) ; K, una constante que depende de las condiciones
experimentales y del propio metal absorbente (coeficiente de extinción); L, espesor del medio ambiente
y C, concentración. Para una mayor exactitud de las medidas realizadas, previamente a cada análisis,
se realiza un calibrado del aparato.
Mediante el mismo procedimiento, también se utilizó esta técnica con objeto de determinar el
contenido en aluminio de cada zeolita.
4.3.3 Microscopia electrónica
La microscopia electrónica es útil principalmente para la investigación de la topografía de la
superficie y los cambios producidos por la sinterización, transición de fase y deposición de material
extraño. Además, permite la determinación directa de la forma, distribución de tamaño y localización
de componentes específicos como las partículas metálicas sobre catalizadores soportados, motivo por
el cual se ha utilizado en esta investigación.
1) Microscopia electrónica de barrido
Se ha empleado la microscopia electrónica de barrido (SEM), mediante Ja cual la superficie
de la muestra es barrida punto a punto por un haz de electrones concentrado a 5-20 nm. Pueden
utilizarse las distintas interacciones entre dicho haz y la muestra sólida para producir una imagen
usando el detector apropiado.
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Las medidas se realizaron con un microscopio de barrido JEOL modelo JSM-6400, con un
poder de resolución de 35 A. Las imágenes fueron obtenidas mediante un detector de electrones
secundarios del tipo Evehart-Hornley. Las condiciones en las que se tomaron las microfotografias
fueron: corriente de emisión de 100 gA producida por filamentos de wolframio y un potencial
acelerador de 20 KV. La composición de los distintos elementos encontrados en las muestras se
determinó mediante una microsonda electrónica de dispersión de energía (EDX) con una resolución
de 138 eV.
Debido a su baja conductividad eléctrica, las muestras fueron sometidas a una preparación
previa que incluía su metalización con baño de oro, utilizando un metalizador BALZERS SCDOO4
Sputter Coater, durante tres minutos, con una corriente de 20 mA y una presión de 0,08 bar.
ti) Microscopia electrónica de transmisión
Las medidas de microscopia electrónica de transmisión (TEM) se realizaron con un
mi¿roscopio modelo JEOL JEM-2000 FX con una resolución de 10 A en modo STEM, y de 1,4 a
3,1 A en modo TEM. El potencial acelerador utilizado fue de 200 KV como máximo, pudiendo llegar
a 800.000 aumentos. El análisis elemental de las muestras se realizó mediante una microsonda
electrónica analizadora de rayos X, con una resolución de 138 eV.
A fin de dispersar las partículas a analizar, las muestras se suspendían en acetona, introducién-
dose postenormente en un baño de ultrasonidos. A continuación se depositan en una rejilla de cobre,
de 2 mm de diámetro, recubierta de una capa de celulosa. Finalmente, una vez evaporado el disolvente
se introducían al microscopio.
4.3.4 Termogravimetría
La termogravirnetría es un análisis térmico que informa sobre la evolución del peso de una
muestra sólida en un determinado proceso, de forma continua y cuantitativa, mientras la temperatura
varía o se mantiene constante de forma controlada. En esta investigación se ha utilizado para estudiar
la estabilidad térmica de los catalizadores, determinar los cambios sufridos en éstos durante los
distintos tratamientos térmicos a los que se ven sometidos durante su preparación y para simular estos
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tratamientos térmicos a fin de determinar las temperaturas en las que la velocidad de los distintos
procesos era máxima.
La instalación utilizada básicamente consiste, tal y como se muestra en la figura 4.4, en: una
microbalanza (modelo MK2, C.I. Electronics Limited) con un intervalo de medida de 200 a 0,01 mg;
un horno con tres zonas de calefacción de 810 w (modelo TF3S, 3/2, Serven Science Liniited),
conectado a una unidad de control de temperatura con tres controladores de temperatura independien-
tes; un ordenador para la recopilación y tratamiento de datos, dotado de dos placas para la adquisición
de la evolución del peso y la temperatura de la muestra (C.I. Multicard 9731 y PCL-71 15) y un
sistema para el control y medida del caudal de gases que circula por el portamuestras, constituido por
tres controladores independientes de flujo másico (Modelo5850 TR, Brooks Instrument), electroválvu-
las y un evaporador termostatizado, que permiten conducir mezclas de gases y/o vapor a la
termobalanza.
El procedimiento de medida utilizado consiste en primer lugar en un pretratamiento de secado,
calentando la muestra hasta 1200C en flujo de aire seco con un caudal de 100 Nml/min, manteniéndo-
se isotermo hasta obtener una medida constante del peso de la muestra. A continuación, se comienza
la termogravimetría, calentando con velocidad constante, hasta la temperatura final deseada,
manteniéndose constantes los flujos de gases utilizados.
En la figura 4.5 se muestran los resultados obtenidos de una termogravimetría de una zeolita
sódica (Si/Al =29), en la forma pérdida de peso y derivada de ésta frente a temperatura de la muestra
(curvas TO y DTG respectivamente).
4.3.5 Desorcién térmica programada
El principio de este método consiste en provocar la desorción de especies quimisorbidas por
efecto de un aumento lineal de la temperatura y determinar por tanto el tipo, número, fuerza de la
union especie-centro activo, así como la velocidad de desorción. Las especies adsorbidas se desorben
en una corriente de gas portador inerte y la concentración de las especies liberadas se registra como







































Figura 4.5: Termogravimetría de la zeolita ZSM-5 en forma sódíca.
En esta investigación se ha empleado esta técnica para caracterizar los centros ácidos del
catalizador utilizando amoniaco como molécula sonda, por su carácter básico y porque su tamaño la
hace accesible a los microporos de la zeolita.
Para la realización de los análisis se utilizó un equipo (Modelo TPD/TPR 2900 Analyzer,
Micromeritics), que consta de un sistema de control de temperatura de las líneas de gases, detector
de conductividad térmica (¡‘CD) y válvulas de gases (rango de temperatura desde ambiente hasta 250
un sistema de control de temperatura para el horno, que permite la realización de rampas de
temperatura; medidores de flujo; panel de control de presión y flujo de gases y un íoop calibrado para
la inyección controlada de distintos gases o vapores en la muestra. En la figura 4.6 se presenta el
diagrama de flujo del equipo.
El análisis se lleva a cabo en las siguientes etapas:
u u j u u u ~ u u u u ¡ji. ¡u ‘i~’’~’’’ 11111111 1 ¡ ¡ Ij II
200 250 300 350 400 450 500
TEMPERATURA (0C)
a) Desgasificación en flujo de He (30 mIN/min) con la siguiente programación de temperatura:
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- Temperatura inicial, T
1 : temperatura ambiente
- Velocidad de calefacción, r1 :150 C/min
- Temperatura final, T2 : 5600 C
- Tiempo a la temperatura final, t2 : 30 mm
- Enfriamiento hasta T3 = 200~ C
b) Saturación en corriente de amoníaco a 2000 C durante 30 minutos.
c) Fisidesorción de amoníaco en flujo de He a 2000 C durante 90 minutos.




1 = 150 C/min
-T2 =560
0C
- t~ = 30 mm
Las cantidad de amoniaco desorbida, durante la última etapa se mide con un detector de
conductividad térmica. Esta cantidad combinada con el factor estequiométrico y la temperatura a la
que se produce, permite obtener el número y la fuerza de los centros ácidos. A modo de ejemplo, en
la figura 4.7 se muestra la curva de desorción térmica (TPD) de amoníaco realizado a una zeolita
HZSM-5 (SiIAl = 29).
En las muestras de los catalizadores que contenían níquel, la etapa a) se modificaba de la
siguiente forma:
Reducción en flujo de H
2 con la siguiente programación de temperatura:
- T1 = temperatura ambiente
- r1 = 150 C/min
- T2 = 5100 C

















































HIDROISOMERJZACION DE ii-DECANO CON CATALIZADORES NI/ZSM-5 pág.78
Desorción de H2 en flujo de He con la siguiente programación de temperatura:
-T1 =5100C
- r




2 = 30 mm
-T3 =200
0C
4.3.6 Reducción ténnica programada
El principio de la reducción térmica programada (TPR) es muy similar al TPD, excepto que
sobre el catalizador fluye un gas reductor diluido (15 % de H
2, 85 % de Ar), en lugar del gas portador
inerte. La muestra se calienta a velocidad constante y el consumo de gas reductor se mide en un
detector de conductividad térmica. Dependiendo de la reducibilidad de las especies presentes sobre la
superficie del catalizador, se obtiene uno o varios máximos del consumo del gas reductor a
temperaturas características. Esta técnica se ha utilizado para determinar las temperaturas de reducción
de la fase metálica en los distintos catalizadores.
El aparato utilizado para realizar los análisis de TPR es el mismo que el descrito en el apanado
anterior. El procedimiento utilizado conlíeva las siguientes etapas:
a) Desgasificación en flujo de Ar con la siguiente programación de temperatura:
- T1 = temperatura ambiente
- r1 = 150 C/min
-T2=560
0C




b) Reducción térmica programada (TPR) en flujo de la mezcla Ar/H
2 en las siguientes
condiciones:




1 = lO~ C/min
-T2 —560
0C
- ½= 30 mm
El detector de conductividad térmica registra continuamente la variación de la composición de
la mezcla que abandona la muestra, lo que permite determinar el consumo de hidrógeno.
A modo de ejemplo, en la figura 4.8 se presenta la curva de reducción térmica programada
(TPR) de un catalizador con níquel (5% en peso, por impregnación a humedad incipiente con nitrato
de níquel).
4.3.7 Espectroscopia electrónica de rayos X
El XPS, conocido también como ESCA (espectroscopia electrónica para análisis químico), se
usa extensamente para el estudio de catalizadores industriales. En espectroscopia electrónica, la
muestra sólida se excita con un haz de electrones monocromático. El resultado es la emisión
fotolectróníca cuya energía cinética e intensidad se mide. Dependiendo de la ferecuencia de la
radiación empleada para lograr la excitación, se distingue entre XPS si se emplean rayos X o bien
UPS para luz ultravioleta.
La absorción de un fotón de rayos X por un átomo, produce por lo general un ion excitado y
un electron. La relajación del ion excitado formado puede producirse de dos formas, o bien se emite
energía o bien se emite un electron, siendo esta última la representativa del XIPS. En esta técnica se
mide la energía cinética de los electrones emitidos, por medio de un espectrómetro de electrones,
utilizándose esta medida para calcular la energía de unión del electrón. Esta energía de unión es propia
de cada elemento, por lo que el análisis de XPS proporciona información cualitativa a cerca de la
composición de la superficie del sólido, siendo también posible el análisis cuantitativo, basado en la
medida de las intensidades de los picos fotoelectrónicos.
Las energías de unión de los electrones K y L están influidas en pequeño grado por los
electrones de enlace externos, dado que estos influyen en el campo de fuerza del núcleo. Por tanto,
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4.7: TPD de amoniaco de la zeolita HZSM-5 (Si/Al = 29).
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las energías de unión varían ligeramente en función del estado de oxidación de un elemento, así como
con la naturaleza del elemento o elementos con los cuales se combina. La información acerca del
estado de oxidación de los elementos identificados puede obtenerse sobre la base de cambio químico.
Este se traduce en el cambio de energía de los electrones de un átomo particular como resultado de
un entorno químico diferente.
El inconveniente de esta técnica reside en que los fotoelectrones producidos no pueden penetrar
mas de unos 2-5 nm dentro de la muestra sólida, la aplicación del XPS se limita por tanto a la
obtención de información sobre superficies.
Los análisis realizados a los catalizadores por XPS se llevaron a cabo en el Departamento de
Materiales del Centro de Investigación Energética y Medioambiental (CIEMAT), en un espectrómetro
electrónico Perkin Elmer PHI 5400 ESCA System con ánodo de aluminio, operando a 11,5 kV y 35
mA, y una energía de paso de 89,45 eV en los espectros generales (0-1200 eV) y de 35,7 eV en los
espectros de alta resolución.
A modo de ejemplo en las figuras 4.9 y 4.10 se muestran dos espectros por XPS correspon-
dientes a un catalizador preparado por impregnación con un 5% de níquel.
4.4 PROCEDIMIENTO
4.4.1 Variables de operación
En cada experimento se midieron y fijaron las siguientes variables:
CATALIZADOR:
Composición:
Relación atómica Si/Al de la zeolita, Si/Al
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Función metálica:




Velocidad de calefacción en secado, V~ (O C/min)
Temperatura de secado, T, (O C)
Condiciones de calcinación2:
Temperatura de calcinación, T
0 (O C)
Velocidad de calefacción en calcinación, V~ 0> C/min)
Tiempo de calcinación, k (h)
Condiciones de preparación
3:
Temperatura de preparación estática o en flujo, T
1 (O C)
Tiempo de preparación: t, (Ii)
Condiciones de reducción:
Temperatura de reducción, Th (O C)
Tiempo de reducción, t, (h)
Caudal de hidrógeno, Ql (mlN/min)
Presión, ~h (Kg/cm
2)
Catalizadores p,~srndos por imnp,tnaddn intritambio jónico en (asc acuosa
2 Catalizadores putparados por mezcla física, mlercarnbio jónico cy~ ase acuosa e iuwpregnación
3
Catalizadores preparados por intercambio iónico en estado sólido
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CONDICIONES DE REACCIÓN:
Tiempo espacial, peso de catalizador / caudal másico de n-decano, W/F, (Ir’)
Relación molar H2/n-C10, M
Presión, P, (atm)
Temperatura, T,(0C)
En primer lugar se procedía a la reacción de reducción del catalizador y posteriormente a la
hidroisomerización con los valores correspondientes de las variables.
4.4.2 Reacción de reducción del metal en el catalizador
En primer lugar se pesaba el catalizador ya calcinado y se introducía en el reactor, de lecho
fijo, situando el termopar a una altura correspondiente al centro del lecho catalítico. A continuación
se conectaban las entradas y las salidas del gas (H
2) y se cerraba el horno de calefacción.
Se mantenía un flujo de H2 elevado, ajustándose la válvula controladora de presión, BPR, hasta
alcanzar la presión máxima de trabajo. En este momento, se detenía el flujo de gas y se comprobaba
la ausencia de fugas, fijándose a continuación el caudal de gas deseado con el controlador de flujo
másico.
Seguidamente se iniciaba la calefacción, a velocidad constante con el fin de asegurar la
reproducibilidad de los experimentos, hasta la temperatura de reacción deseada. lina vez alcanzada
ésta última se mantenían las condiciones durante el tiempo de reducción requerido. Finalizada la
hidrogenación se cortaba el flujo de H2 y se disminuía la temperatura, manteniendo el catalizador en
atmósfera de H2 para evitar la reoxidación del mismo.
4.4.3 Reacción de hidroisomerización
Con el lecho ya frío, se hacía circular un flujo de hidrógeno por el sistema de reacción,
manteniéndose la válvula reguladora de presión (BPR) cerrada hasta que se alcanzaba la presión
deseada, momento en el cual se procedía a la comprobación de fugas de gas. A continuación, se
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comenzaba la calefacción hasta una temperatura entre lO-15~ C por debajo de la temperatura de
reacción y alcanzada ésta se ponía en funcionamiento la bomba de n-decano. La temperatura de
reacción se obtiene rápidamente debido a que el conjunto de reacciones que tienen lugar es
exotérmico.
A partir del momento en que se detectan hidrocarburos líquidos en el separador, se dejan
transcurrir dos horas con el fin de alcanzar el estado estacionario. Los líquidos obtenidos hasta este
momento se retiran y se inicia el experimento propiamente dicho. Se toman dos muestras en períodos
sucesivos de treinta minutos, retirando los productos líquidos acumulados en el separador en frascos
previamente tarados y almacenándose una muestra de gases en cada período en bolsas químicamente
inertes. Finalizado el experimento se procede al análisis de los productos gaseosos y líquidos de
reacción por cromatografía de gases, como se describe en el apéndice (apanados 9.1.1 y 9.1.2,
respectivamente).
En cada experimento se median las siguientes variables:
- Temperatura ambiente, Ta QC) - Volumen de gas recogido en 30 minutos
- Presión atmosférica, Pa (mm de Hg) - Peso de productos líquidos recogidos en 30 minutos






Las tablas que se presentan a continuación resumen los resultados experimentales alcanzados,
indicándose las condiciones de preparación de los catalizadores, las condiciones de operación
empleadas en cada experimento, la composición del efluente del reactor, así como los parámetros de
reacción utilizados, definidos de la siguiente forma:
- Conversión total:
moles totales de n—C10 reaccionados
XT= moles de n—C,0 alimentados
- Conversión a isómeros de n-C 10:
moles de n—C,0 convenidos a
= moles de n—C10 alimentados
- Selectividad hacia los isómeros de n-decano:
5 =¡—dO
moles de n—C,0 transformados en
moles de n —C10 reaccionados
- Selectividad hacia isómeros de 6 ó más átomos de carbono:
5 =i —C6. moles de hidrocarburos ramificados de 6 o más átomos de carbono producidos
moles de n—C10 reaccionados
- Selectividad hacia isómeros totales:
T
moles de hidrocarburos ramificados producidos
moles de n—C10 reaccionados
calculándose los correspondientes rendimientos, a partir de las selectividades mediante la siguiente
relación R~ = (NT S~ )/100.
5.1 EXPERIMENTOS PREVIOS
5.1.1 Selección de las condiciones de operación
Con objeto de determinar las condiciones de reacción para realizar el estudio del catalizador
se realizó una serie de doce experimentos, con el mismo catalizador preparado por mezcla física al
2% de Ni.
1) Selección de la zemperarnra
Se realizaron experimentos a tres temperaturas de reacción (El, E2, E3) entre 250 y 3500C,
manteniéndose constante el resto de las variables de operación.
fi) Selección de la presión
Se realizaron experimentos a tres presiones de reacción (E4, E2, ES) entre 20 y 70 atm,
manteniéndose constante el resto de las variables de operación.
iii) Selección del tiempo espacial y de la relación molar Hn-C,0
Se realizaron tres series de experimentos a diferentes tiempos espaciales entre 13 y 72 g h/mol,
variando la relación molar H2/n-C10 entre 5,2 y 30, manteniéndose el resto de las variables de
operación constantes. Los experimentos son los que a continuación se indican:









Los resultados obtenidos y los valores
condiciones de preparación del catalizador utilizado se
de las variables de operación,
presentan en la Tabla 5.1.
así como las
5.1.2 Reproducibilidad
Con el fin de comprobar la reproducibilidad de los resultados experimentales se realizaron
cuatro experimentos comparativos (E2, £3, E14, E15) con el mismo catalizador preparado por
mezcla física con zeolita HZSM-5 de relación Si/Al 29 y NiO con un contenido final de níquel del
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2%, manteniendo constantes las condiciones de operación. Los resultados obtenidos y los valores de
las variables utilizadas se presentan en las tablas 5.1 y 5.2.
5.2 CATALIZADORES PREPARADOS POR MEZCLA FISICA
5.2.1 Relación centros metálicos/centros alcidos
i) Influencia de la relación Si/Al
Se realizaron experimentos variando la relacion Si/Al entre 15 y 44, para un contenido de metal
del 2% (E2, MFL, MF2) cuyos resultados y condiciones de preparación de los catalizadores utilizados
se recogen en las tablas 5.1 y 5.3.
it) Influencia del contenido de metal
Se realizaron experimentos (E2, MF3, MF4) variando el contenido de metal entre el 2 y el
10%. Los resultados obtenidos y las características del catalizador utilizado se presentan en las tablas
5.1 y 5.3.
5.3 CATALIZADORES PREPARADOS POR INTERCAMBIO LONICO
5.3.1 Intercambio jónico en fase acuosa
Se realizaron dos experimentos comparativos (1-IZSM-5 y IIFA) con la zeolita ZSM-5 de
relación Si/Al 29 y un catalizador preparado incorporando un 0,15% de Ni por la técnica de
intercambio iónico en fase acuosa, cuyos resultados y condiciones de preparación se recogen en la
tabla 5.4.
5.3.2 Intercambio jónico en estado sólido
Se realizaron experimentos comparativos (111 .112, 113, 114) con catalizadores preparados con
5.RESULTADOS EXPERIMENTALES pág.93
zeolita ZSM-5 de relación Si/Al 29, incorporando el metal mediante la técnica de intercambio iónico
en estado sólido, variando el contenido de Ni (1,56-2,37%), la temperatura de preparación, T,(550-
6500C), y la temperatura de hidrogenación, Th (300-4500C). Así mismo se realizó un experimento
(115) con un catalizador preparado en flujo de N
2 mediante la misma técnica. Los resultados y
condiciones de preparación de los catalizadores se presentan en la tabla 5.5.
5.4 CATALIZADORES PREPARADOS POR IMPREGNACION
5.4.1 Reproducibilidad del método de preparación
Con el fin de comprobar la reproducibilidad del método de preparación del catalizador, se
realizaron cuatro experimentos comparativos (¡Mí, 1M2, 1M3, ]iM4) con catalizadores con un
contenido final de niquel del 2%, preparados por impregnación de zeolita HZSM-5 de relación Si/Al
29 con disoluciones acuosas de nitrato de níquel. Los resultados obtenidos, así como los valores de
los parámetros de reacción se muestran en las tablas 5.6 (IM1, 1M2, 1M3) y 5.7 (1M4).
5.4.2 Selección de las condiciones de preparación
i) Selección del precursor de la función metálica
A fin de seleccionar el compuesto precursor de [a función metálica se realizó una serie de seis
experimentos (1M4 a 1M9) con catalizadores preparados por impregnación de zeolita HZSM-5 de
relación Si/Al 29 con distintos compuestos de níquel, en disolución acuosa (nitrato de níquel, nitrato
de etilendiaminníquel) o en disolución acética (acetilacetonato de níquel) para concentraciones finales
de metal en el catalizador del 2 y 5%. Los parámetros de reacción obtenidos, así como las condiciones
de preparación de los catalizadores se muestran en la tabla 5.7.
fi) Selección de los condiciones de secado
- Velocidad de calefacción
En la tabla 5.8 se recogen los resultados correspondientes a tres experimentos (IMiO, IML 1,
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1M12) realizados para velocidades de calefacción en la etapa de secado de 20C/min, 50C/min y
calefacción brusca, manteniendo constantes el resto de las condiciones de preparación del catalizador.
- Temperatura
En los experimentos 1M12, 1M13 e 1M14 de la tabla 5.8 se recogen los resultados de reacción
obtenidos con catalizadores en los que se ha variado la temperatura de secado entre 100 y 1200C,
manteniendo constante el resto de condiciones de preparación del catalizador.
- Tiempo
En los experimentos INtS, 1M12 e ¡MiS de las tablas 5.7 y 5.8 se recogen los resultados de
reacción obtenidos al variar el tiempo de secado de los catalizadores tras la impregnación entre 2 y
14 horas, manteniendo constantes las demás condiciones de preparación del catalizador.
iii) Selección de las condiciones de calcinación
- Temperatura
Con el fin de detenninar la influencia de la temperatura de calcinación se realizaron cuatro
experimentos <1M17, ¡MiS, 1M12, 1M19) a temperaturas de 300, 450, 550 y 6500C, así como un
experimento (1M16) con un catalizador sin calcinar, cuyos resultados se recogen en las tablas 5.8 y
5.9.
- Velocidad de calefacción
Con objeto de determinar la influencia de la velocidad de calefacción en la etapa de calcinación
del catalizador, en los experimentos 1M20 e 1M17 de la tabla 5.9 se recogen los resultados obtenidos
para catalizadores calcinados a 3000C con velocidades de calefacción de 20C/min y brusca,
manteniendo constantes el resto de condiciones de preparación. Paralelamente en los experimentos
1M21 e 1MW de la tabla 5.9 se recogen los resultados correspondientes a dos catalizadores calcinados
a 4500C con velocidades de calefacción de 20C/min y brusca, manteniendo constante el resto de
condiciones de preparación de los catalizadores.
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- Tiempo
En los experimentos 1M22, 1M20 e 1M23 se recogen los valores obtenidos para tiempos de
calcinación de 2, 5 y 10 horas.
iv) Selección de las condiciones de reducción
- Temperatura
En los experimentos 1M20, 1M24 e 1M25 de las tablas 5.4 y 5.10, se recogen los resultados
obtenidos con catalizadores en los que se utilizaron temperaturas de reducción de 300, 375 y 4500C,
manteniendo constantes el resto de las condiciones de preparación de los catalizadores.
- Caudal de hidrógeno
En los experimentos 1M24, 1M26 e 1M27 de la la tabla 5. 10 se recogen los resultados
obtenidos al utilizar caudales de hidrógeno en la etapa de reducción del catalizador de 160, 490 y 2000
mIN/min, para una temperatura en esta etapa de 300”C. Así mismo, se ha estudiado la influencia del
caudal de H
2 para una temperatura de reducción de 375
0C en los experimentos 1M25, 1M28 de la tabla
5.10.
- Tiempo de reducción
En los experimentos 1M26, 1M29 e 1M30 de la tabla 5.10 se recogen los resultados obtenidos
con catalizadores preparados utilizando tiempos de reducción de 3, 6 y 12 horas.
- Presión de reducción
En los experimentos IMJl, 1M29 e 1M32 de la tabla 5.10 se recogen los resultados obtenidos
al variar la presión de reducción en la preparación de los catalizadores entre los valores de 1, 10 y
20 Kg/cm2.
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5.4.3 Influencia de la relación centros metálicos / centros ácidos
Con el fin de determinar la influencia de la relación centros metálicos a centros ácidos en el
comportamiento de los catalizadores preparados por impregnación de la zeolita HZSM-5 con
disoluciones acuosas de nitrato de níquel se realizaron tres series de experimentos con catalizadores,
variando la relación Si/Al de la zeolita entre 15 y 44 y el contenido de níquel entre 0% y 30%,
empleando las condiciones de preparación seleccionadas en el apartado 5.4.2
En las tablas 5.10, experimento 1M29, y 5.11, experimentos 1M33 a 1M40 se recogen los
resultados correspondientes a los catalizadores preparados con zeolita HZSM-5 de relaciones Si/Al 15,
29 y 44 y contenidos de metal del O al 30% en peso.
TABLA 5.1
EXPERIMENTOS PREVIOS
CONDICIONES DE PREPARACION DEL CATALIZADOR:
Relación Si/AL (Si/Al): 29 Contenido de mnal (WM %): 2
Técnica imroducción Cree): mezcla física Precursor (¡‘re): NIO
Calcinación: T. = 550W, velocidad de calefacción bnisca, t~ = 5 b
Reducción: Th =450W, Qh = 160 mIN/min, ~, = 3 h, ~b = 10 Kg/cm2
PARÁMETROS DE REACCION:
XT 4,6 28,9 66,2 17,6
0,2 0,4 0,9 0,2
5,•cw 3,3 1,6 1,3 1,4
5i~C6+ ¡4,2 ¡5,4 14,9 20,7
54.6 63.4 70,5 50,6
CONDICIONES DE REACCION:
EXPERIMENTO El E2 E3 E4
WIF(g . h/mol) 26,6 26,6 26,6 26,6
10,9 10,9 10,9 10,9
P (ami) 50 50 50 20
T (,CY 250 300 350 300
COMPOSICION DEL EFLUENTE (S6 MOL):
91,4 87,2 80,9 89,6
7,6 6,1 3,0 6.6
Hidrocarburos 1,0 6,7 16,1 3,8
Distribución de hidrocarburos:
metano 0,5 0,9 2,0 0,6
etileno 2,2 0,0 0,1 0,2
etano ¡.3 3.2 0,8
propileno 1,4 ¡.4 0,7 3,3
propano 32,2 40,0 45,6 32,6
1-butano + butenos 9,8 ¡3,6 ¡4,5 11,4
ii-butano 19,4 20,2 15,8 19,6
1-pentanos + pentenos 3,7 5,6 6,6 4,4
ii-pentano 17,9 7,3 4,4 11,4
1-hexanos + bexenos 1,0 3,1 2,8 4,8
ii-hexano 5,6 2.1 1,0 4,8
1-heptanos + heptenos 0,4 0,8 0,7 1,6
n-heptano 1,3 0.3 0,2 0,9
1-octanos + octenos 0,7 1,1 0,8 0,5
ii-octano 0,0 0,1 0,1 0,3
1-nonanos + nonenos 0,7 0,1 0,6 0,2
n-nonano 1,0 1,4 0,3 1,7
1-decanos 4~ decenos 2.2 0.7 ff6 0.8
TABLA 5.1 (Continuación)
EXPERIMENTOS PREVIOS
CONDICIONES DE PREPARACION DEL CATALIZADOR:
Relación Si/Al (Si/Al): 29
Técnica introducción Cree): mezc¡a física
Calcinación: T0 = 550W, velocidad de calefacción brusca, t~ = 5 h
Reducción: Tb =450W, 02,, = 160 mlNhnuua, ti, = 3 b, Pi, = 10 Kg/cm?
Contenido de metal (94%): 2
Precursor (he): NIO
CONDICIONES DE REACCION:
EXPERIMENTO ES E6 E7 ES
W/F(g b/mol) 26,6 46,0 26,6 26,6
10,9 10,9 5,2 22,4
P (atm) 70 . 50 50 50
T <
0C) 300 300 300 300
COMPOSICION DEL EFLUENTE (% MOL):
Ef
2 88,3 88,7 76,7 92,5
5,8 6,0 11,1 2,3
Hidrocarburos 5,9 5.3 12,2 5,2
Distribución de hidrocarburos:
metano 0,9 ¡.1 0,8 0,7
etileno
etano 1.6 1.8 1,3 1,2
proplieno 0,7 1,2 0,9~ 0,9
propano 36,3 41,7 39.3 37.9
i-butano + butenos 13,3 14,2 11,4 13,3
ii-butano 20,5 19.0 21,4 22,8
i-pentanos + pentenos 5,9 5,7 5,1 6,4
ii-pentano 8,3 6.1 8,2 9,0
i-hexanos + hexenos 3,5 2,7 3,0 3,2
ii-hexano 2,6 1,6 2,5 2,3
i-heptanos .4. beptenos 1,3 0,7 1,4 0,4
n-heptano 0,5 0,3 0,6 0,2
i-octanos + octenos 0,9 0,3 0,8 0,3
ii-octano 0,2 0,1 0,2 0,1
i-nonanos + nonenos 0,5 0,7 0,4 0,2
n-nonano 1,8 1,8 1,5 0,6
i-decanos + decenos 1.2 0.9 1.1 0.4
PARÁMETROS DE REACCION:
XT 28,0 24,4 29,5 46,4
0,8 0,5 0,7 0,4
2,7 2,1 2,5 1,0
18.9 14.3 17,2 11,7
ST 65,3 66.1 58,3 61,2
TABLA 5.1 (Continuación)
EXPERIMENTOS PREVIOS
CONDICIONES DE PREPARÁCION DEL CATALIZADOR:
Relación Si/Al (Si/Al): 29 Contenido de metal (WM %): 2
Técnica introducción (Tec): mezcla física Precursor (¡‘re): NiO
Calcinación. T0 = 550
0C, velocidad de calefacción brusca, t~ = 5 h
Reducción: ‘ni, =450W, Qi, = 160 mlNlmuii, ti, = 3 h, Pi, = 10 Kg/cm2
PARÁMETROS DE REACCION:
XT 16,0 28,3 81,1 83,5
0.2 0,6 1,7 2.9
1,4 2.2 2,1 3,5
12,1 ¡3,9 13,7 19,1
Sr 40.4 60,1 59,5 77,3
¡ CONDICIONES DE REACCION:
EXPERIMENTO £9 £10 £11 £12
W/F(g . h/mol) 13,0 13,0 72,0 72,0
5,2 10,9 10,9 30,0
P (atm) 50 50 50 50
T <0C’~ 300 300 300 300
COMPOSICION DEL EFLUENTE (SI, MOL):
81,9 88,0 81,4 92,7
11,9 5,8 1,5 0,5
Hidrocarburos 6,2 6,2 17,1 6,8
Distribución de hidrocarburos:
metano 0,7 0,6 0.8 0.8
etileno
etano 1,0 1,7 1,3 1,4
propileno 1,2 1,2 0.2 0,5
propano 37,7 38,4 42,2 36,9
1-butano + butenos 8,6 ¡3,6 12,0 15,5
n-butano 24,5 21,7 24,0 21,5
1-pentanos + pentenos 3,7 5,4 5,5 7,6
n-peatano ¡0,8 7,9 6,8 6,4
i-bexanos + hexeiios 2,4 2,6 2,5 4,0
a-hexano 3,4 1,9 1,4 1,3
i-beptanos + beptenos 1,1 0,9 0,6 0,5
a-heptano 0,7 0,4 0,2 0,1
i-octanos + octenos 0.3 0,5 0,7 0,7
a-octano 0,2 0,1 0,1 0,1
1-nonanos + aoiienos 0,0 0,3 0,7 0,9
a-nonano 2.7 1,6 0,2 0,2
i-decanos + decenos 0.8 ¡.0 0.9 1.4
TABLA 5.2
REPRODUCIBILIDAD
CONDICIONES DE PREPARACION DEL CATALIZADOR:
Relación Si/Al (Si/Al): 29 Técnica introducción (Tec): mezcla física
Contenido de metal (WM%): 2 Precursor (¡‘re): NiO
Calcinación:’n<, = 5500C, velocidad de calefacción brusca, t, = 5 h
Reducción: Th =450W, Q.~ = 160 mlN/muii, Ii, = 3 Ii, ~b = ~ Kg/cm2¡ CONDICIONES DE REACCION:
W/F = 26,6 g•b/mol H







EXPERIMENTO £13 £14 £15
COMPOSICION DEL EFLUENTE (SI, MOL):
87,8 87,5 87,3
6,4 6,0 6,1
Hidrocarburos 5,8 6,5 6,6
Distribución de hidrocarburos:
metano 0,9 0,9 0,8
etileno 0,0 0,0 0,0
etano 1,2 1.2 1,2
propileno 1,1 1,1 1,2
propano 39,4 39,0 38,5
1-butano + butenos 13,4 13,4 13,8
n-butano 20,0 20.6 20,9
1-pentanos + peiitenos 5,7 5,7 5,9
ti-pentano 7,4 8,0 7,7
1-hexanos + hexenos 3,2 3,0 3,3
n-hexano 2,2 2,3 2,3
1-heptanos + heptenos 1,0 0,9 1,0
n-heptano 0,4 0,4 0,4
1-octanos + octenos 0,9 0,7 0,5
n-octano 0,1 0.1 0,1
í-nonanos + nonenos 0,2 0,2 0,1
n-nonano 1,7 1,6 1,5
i-decanos + decenos 0,9 0,9 0,6
TABLA 5.3
MEZCLA FISICA:RELACION CENTROS METALICOS/CENTROS ACIDOS
CONDICIONES DE PREPABÁCION DEL CATALIZADOR:
Contenido de metal (WM %): 2 Técnica introducción (Teciz mezcla tYsica Precursor (¡‘re): MO
Calcinación: ‘n~ = 550C, velocidad de calefaccióii brusca, t~ = 5 h
Reducción: ‘n,, =450W, O~ = 160 mIN/mun, ~, = 3 h, ~h = 10 Kg/cm?
CONDICIONES DE REACCION:
























1-butano + butenos 7,8 12,0
ii-butano 22,3 17,8
1-pentanos + pentenos 3,8 5,7
n-pentano ¡1,9 7,7
1-hexanos + bexenos 2,9 3,8
n-hexano 5,0 2,7
1-heptanos + heptenos 2,2 2,2
n-heptano 1,2 0,7
1-octanos + octenos 1,3 1,2
u-octano 0,4 0,2
i-nonanos + nonenos 0,7 0,7
n-nonano 2,7 2,5
i-decanos + decenos 1.0 1,1
TABLA 5.3 (Continuación)
MEZCLA FISICA:RELACION CENTROS METALICOS/CENTROS ACIDOS
CONDICIONES DE PREPARACION DEL CATALIZADOR:
Relación Si/Al (Si/Al): 29 Técnica introducción <Tec): mezcla «sica Precursor (¡‘re): PilO
Calcinación: ‘n~ = 550W, velocidad de ca¡efaccién brusca, t~ = 5 h
Reducción: ‘nb =450W, 0,, = 160 mIN/mun, t~, = 3 h, P,, = 10 Kg/cm2
CONDICIONES DE REACCION:
WfP = 26,6 g•h/mol H,hii-C
























i-butano + buteiios 13,8 13,8
n-butano 21,2 21,5
i-pentanos + pentenos 6,3 6,4
n-pentano 8,0 8,7
1-hexanos + hexenos 3,5 3,8
n-hexano 2.3 2,7
¡-heptanos + heptenos 0,9 1,1
ii-heptano 0,4 0,4
1-octanos + octenos 0.9 1,0
ii-octano 0.2 0,2
¡-nonanos + nonenos 0,6 0,6
n-nonano 1,7 1,6
¡-decanos + decenos 1.3 1,3
TABLA 5.4
INTERCAMBIO IONICO EN FASE ACUOSA
CONDICIONES DE PREPARACION DEL CATALIZADOR:
Relación Si/Al <Si/Al): 29 Técnica introducción <Tec): intercambio iónico en fase acuosa
Calcinación: ‘n~ = 550W, velocidad de calefacción brusca, t~ = 5 b
Reducción: ‘nh = 300W, 0, = 160 mIN/mun, t,, = 3 b, Pi, = 10 Kg/cm?
CONDICIONES DE REACCION:
























i-butano + butenos 12,¡ 12,3
n-butano 20,3 20,0
i-pentanos + pentenos 6.2 6.6
ii-pentano 8,8 9,0
i-bexanos + bexeiios 4,4 4,6
n-hexano 3,1 3,1
1-beptanos + heptenos 2,4 2,5
n-heptano 0.8 0,8
i-octanos + octenos 1,5 1,6
ii-octano 0,2 0,8
i-iionanos + nonenos 0,9 1,1
n-nonano 2.1 2,2
i-decanos + decenos 1.7 1.8
TABLA 5.5
INTERCAMBIO JONICO EN ESTADO SOLIDO
CONDICIONES DE PREPARACION DEL CATALIZADOR:
Relación Si/Al (Si/Al): 29 Técnica introducción (Tec): intercambio jónico en estado sólido
Precursor (Pre): NICI2’6 H20 Preparación: t1 = 5 h
Reducción: Q = 160 miN/min, ti, = 3 Ii, Pi, = 10Kg/cm2CONDICIONES DE REACCION:
WfP = 26,6 gh/mol H










Temperatura de preparación, T~ (0C): 550 550
Temperatura de bidrogeiiación, ‘ni, (0C): 300 300
Coiitenido de meta¡ (W~
1 %) 1,56 2,37










1-butano + butenos ¡2,4 10,8
n-butano 18.9 18,2
i-pentanos + peiiteiios 6,9 6,4
n-pentmno 10,8 9,5
1-hexanos + hexenos 5,4 4,9
ii-hexano 4,2 3,7
1-heptanos + heptenos 3,1 2,7
ii-heptmno 1,0 1,0
i-octanos + octenos 2,1 1,4
ii-octano 0,3 0.3
1-noxianos + nonenos 0,8 0,7
ii-nonano 2,2 2,0
i-decanos + decenos 1.8 1.3
TABLA 5.5 (Continuación)
INTERCAMBIO IONICO EN ESTADO SOLIDO
CONDICIONES DE PREPARÁCION DEL CATALIZADOR:
Relación Si/Al (Si/Al): 29 Técnica introducción Cree): intercambio iónico en estado
Precursor (¡‘re): NiC1,~6 H,O Preparación: t1 5 h
Reducciór Q, = 160 mIN/min, t~ = 3 b, 1’,, = 10Kg/cm2CONDICIONES DE REACCION:
W/F = 26,6 gb/nnol H,/n-C,
0 = 10,9 P = 50 atm ‘n = 300W
PARÁMETROS DE REACCION:




Sr 66.1 73.3 64.4
EXPERIMENTO 113 114 liS
Preparacióii: Estática Estática F¡ujo de N2
‘nemperatura de preparación, T¡ (
0C): 650 650 450
¡ Temperatura de hidmgeiiación, ‘n,,(0C): 300 450 450
Contenido de metal (WNI %) 1,56 1,56 1,56
COMPOSICION DEL EFLUENTE (% MOL):
Fi, 88,5 87,9 86,6
6,3 5,7 4,9
Hidrocarburos 5.2 6,4 8,5
Distribución de hidrocarburos:
metano 3,1 0,5 4,0
eti¡eiio 0,0 0,0 0,0
etano 5,7 1,2 5,6
propi¡eno 0,7 0,8 1,5
propano 29,6 27,7 27,6
1-butano + butenos ¡0,7 11,6 9,1
ii-butano ¡8,0 20.6 17,7
i-pentanos + peiitenos 5,8 7,2 6,0
n-peiitano 8,4 10,8 10,0
i-hexanos + hexenos 4,2 5,5 4,7
ii-hexano 3,2 3,9 4,1
i-heptanos + beptenos 2,5 3,3 3,0
n-heptano 1,0 ¡,0 1,2
i-octanos + octenos 1,8 2,0 1,6
ii-octano 0,3 0,3 0,3
1-nonanos + noiieiios 0,7 1,0 0,9
n-nonano 2,5 1,3 1,2
i-decanos + decenos ¡,7 1.4 1.3
TABLA 5.6
REPRODUCIBILIDAD DEL METODO DE PRiEPARACION
CONDICIONES DE PREPARACION DEL CATALIZADOR:
Relación Si/Al (Si/Al): 29 Técnica introducción <Tec): Impregnación
Contenido de metal (WM %): 2 Precursor (Pre): Ni(NQ)2 6H,O
Secado: 2?, = 110
0C, velocidad de calefacción brusca, t, = 14 h
Calcinación: ‘1’, = 550W, velocidad de calefacción brusca,




WfP = 26,6 g’b/mo¡ H4n-C
1~, = 10.9 P = 50 atm 2? = 300W IIji
PARÁMETROS DE REACCION:
XT 46,8 47,3 46,3
XI ¡.¡ 1,0 1,1
2,4 2,2 2,4
21,3 22.5 25,4
ST 67,9 68,2 68,5
EXPERIMENTO IMI IMZ 11<3
COMPOSICION DEL EFLUENTE (% MOL):
86,2 86,5 86,4
4,5 4,6 4,5
Hidrocarburos 9,3 8,9 9,1
Distribución de hidrocarburos:
metano 0,4 0,3 0,4
etileno
etano 1,3 1,1 1,3
propileno 0,4 0,4 0,7
propano 25,9 30,8 29,2
í-butano + butenos 13,2 13,4 11.2
ii-butano 19,5 ¡8,5 19,7
1-pentanos + pentenos 6,9 6,6 6,7
ii-pentano 13,5 9,5 12,2
i-hexanos + hexenos 5,5 5,0 6,0
n-bexano 7,3 8,2 5,5
¡-heptanos + heptenos ¡.4 ¡,1 2,2
n-heptano 0.9 1,5 0,9
¡-octanos + octenos 0,8 0,7 0,8
n-octano 0,2 0,2 0,2
¡-nonanos + nonenos 0.6 0.6 0,6
n-nonano 1,1 1,0 1,3
i-decanos + decenos ¡.1 ¡.0 1,0
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TABLA 5.7
IMPREGNACION: SELECCION DEL PRECURSOR DE LA FUNCION METALICA
CONDICIONES DE PREPARÁCION DEL CATALIZADOR:
Relación Si/Al (Si/Al): 29 Técnica introducción (Tec): Impregnacion
Secado: T. = 110W, ve¡ocidad de ca¡efacción bn’sca, t 14 h
Calcinación: ‘n~ = 550W, ve¡ocidad de calefacción brusca, t0 = 5 ti
Reducción: ‘ni, =450W, Qi, = 160 ndN/mun, ti, = 3 ti, Pi, = 10 Kg/cm?
DE REACCION:
26,6 ghimol H2/n-C10 = 10,9 P = S0atm T = 300W
PARÁMETROS DE REACCION;






Precursor de ¡a función metálica(Pre)










COMIPOSICION DEL EFLUENTE (% MOL):
86.4 85,9 85,7
ii-C10 4.6 4,0 4,2
Hidrocarburos 9,0 10,1 10,1
Distribución de hidrocarburos:
metano 0,4 0.3 0,2
etileno
etano ¡.2 0.9 1,0
propileno 0,5 0,3 0,2
propano 27,1 25,5 26.7
i-butano + butenos 12,! 12,6 11,4
ii-butano ¡7,7 ¡4,! 16,4
i-pentanos + pentenos 6,9 5,3 5,9
o-pentano i2.9 12,7 12,6
i-hexanos + hexenos 6,2 6,9 5,6
n-hexano 7,2 12,4 9,3
i-heptanos + heptenos 2,2 2,2 2,3
n-beptano ¡.4 2,7 2,4
i-octanos + octenos ¡,0 0,1 0,9
ii-octano 0,3 0,1 0,4
1-nonanos + nonenos 0,6 0,6 0,8
ii-nonano 1,2 0,9 1,2
i-decanos + decenos 1.! 2.5 2.4
TABLA 5.7 (Continuación)
IMPREGNACION: SELECCION DEL PRECURSOR DE LA FUNCION METALICA
CONDICIONES DE PREPABÁCION DEL CATALIZADOR:
Relación Si/Al (Si/Al): 29 Técnica introducción (Tec): Impregnacion
Secado: 2?, = 110W, velocidad de ca¡efacción brusca, t. = 14 h
Calcinación: ‘n~ = 550W, velocidad de calefacción brusea, t~ = 5 ti
Reducción: ‘nL =450W, 0,, = 160 mIN/mun, t.~ = 3 b, Ph = 10 Kg/cm?
CONDICIONES DE REACCION:
26,6 g•h/mo¡ H2hn-C10 = 10,9 P = 50 atm ‘n = 300W
PARÁMETROS DE REACCION:
XT 43,6 53,6 52,4
¡.9 2.3 2,1
51-CO 4.3 4,2 3,8
51.C64- 28,3 26,1 23,4
5,. 65.6 67.6 66.0
EXPERIMENTO
Precursor de la funcióii metálica (Pre):











COMPOSICION DEL EFLUENTE (% MOL):
87,0 85,5 85,2
ii-C10 4.8 3,9 4,1
Hidrocarburos 8,2 10,6 10,7
D¡stzibucidn de hidrocarburos:
metano 0.2 0,5 0,4
eti¡eiio
etano 0,9 1,3 0,8
propi¡eno 1,1 0,3 0,1
propano 24.7 27,3 28,7
i-butano + butenos ¡1,0 12,4 13,4
ii-butano 15,4 16,1 15,8
i-pentanos + pentenos 6.1 6,1 5,8
ii-pentano 13.5 12,5 12,6
i-hexanos + hexenos 6,5 6,3 6,1
n-hexano 10,1 9,4 9,8
i-heptanos + heptenos 2,9 1,9 1,4
ii-heptano 2,6 ¡.7 1,5
i-octanos + octenos 0,7 0,6 0,3
n-octano 0,3 0,2 0,2
¡-noiianos + iionenos 0,6 0,6 0,5
n-nouano 1,5 0,8 0,9
i-decanos + decenos 2.0 1.9 1.8
5.RESUL’nADOS EXPERIMENTALES
TABLA S.S
SELECCION DE LAS CONDICIONES DE SECADO
CONDICIONES DE PREPARACION DEL CATALIZADOR:
Relación Si/Al (Si/Al): 29 Técnica introducción <Tec):impregnacién
Cowenido de metal <WM %): 5 Precursor (¡‘re): NI(NQ)2 6H,O
Calcinación.~ ‘n~ = 550W, ve¡ocidad de ca¡efacción brusca, t0 = 5 ti
Reducción: 2?,, =450W, Q,, = 160 mIN/mun, ti, = 3 ti, Ph = 10 Kg/cm’
CONDICIONES DE REACCION:
W/F = 26,6 gh/mol H2hn-C0 = 10,9 P = 50 atm T = 300
0C[
PARÁMETROS DE REACCION:
XT 46,5 44,5 55,3
2,3 1,7 2,3
4,9 3,7 4,2
51.C6+ 28,5 25,3 27,4
68.3 640 667
EXPERIMENTO 11<10 IMIl 11<12
Tempemturadesecado,’n.Á0C): 110 líO 110
Velocidad de calefacción, V~, (0C/min): 2 5 brusca
Tiempodesecado, t,,(b): 5 5 5
COMPOSICION DEL EFLUENTE (% MOL):
U, 86,8 87,1 85,8
4,5 4,6 2,9
Hidrocarburos 8,6 8,3 11,2
Distribución de hidrocarburos:
metano 0,3 0,3 0,3
etileno
etano 0,9 0,7 0,6
propileno 0,! 0,2 0,!
propano 23,0 24,2 24,1
1-butano + butenos 11,9 11,9 12,2
n-butano 13,9 13,2 14,2
i-pentanos + pentenos 5,9 5,7 5,8
n-pentano ¡3,9 14,3 14,0
i-hexanos + bexenos 7,6 6,8 7,4
n-bexano 12,4 12.4 12,4
i-heptanos + heptenos 2,7 2,2 2,4
n-beptano 2,9 2,7 2,7
1-octanos + octenos 0,2 0,3 0,2
n-octano 0,1 0,2 0,1
i-nonanos + nonenos 0.5 0.5 0,6
ii-nonano 1,2 1,3 0,9
i-decanos + decenos 2.4 1.8 2.0
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TABLA 5.8 (Continuación)
SELECCION DE LAS CONDICIONES DE SECADO
1
CONDICIONES DE PREPARACION DEL CATALIZADOR:
Relación Si/Al (Si/Al): 29 Técnica introducción Creckimpregnación
Contenido de metal (¡VM %). 5 Precursor (¡‘re).’ NI(NQ), 61-1,0
Calcinación: T~ = 5500C, ve¡ocidad de ca¡efacción brusca, t~ = 5 h
Reducción: 2?,, =450W, Q,, = 160 mIN/mun, ti, = 3 h, Ph = 10 Kg/cm2
CONDICIONES DE REACCION:
W/F = 26,6 g•b/mol H
2hn-C,0 = 10,9 P = 50 atm 2? = 300
0C
PARÁMETROS DE REACCION:
XT 36,9 49,3 51,5
1,6 2,3 2,0
4,2 4,7 3,9
Sí.C6+ 25,7 27,2 24,6
Sr 67.0 64.8 63.7
EXPERIMENTO 1M13 1M14 ¡MIS
Temperatura desecado, ‘n..(0C» lOO 120 110
Velocidad de calefacción, V~, (0Clmin): brusca brusca brusca
‘niempodesecado,t,(b): 5 5 2
COMPOSICION DEL EFLUENTE (SI> MOL):
87,4 85,5 86,0
5,3 5,1 4,2
Hidrocarburos 7,3 9,3 9,9
Distribución de hidrocarburos:
metano 0,3 0,2 0,2
etileno
etano 0,8 0,6 3,2
propileno 5,4 0,4 0,2
propano 23.6 20,9 24,5
¡-butano + butenos ¡2.5 19,7 12,4
a-butano ¡3,9 12.7 14,7
‘-pentanos + pentenos 6,8 5,5 4,2
ii-pentano 11,4 12,9 13,9
i-bexanos + hexenos 6,2 7,1 6,8
ii-hexano 10.3 11,4 12,2
¡-heptanos + heptenos 2.¡ 2,2
n-heptano 2.3 2,5 2,5
1-octanos + octenos 0,4 0,2 0,3
n-octano 0,2 0,1 0,2
¡-aonanos + nonenos 0,4 0,3 0,4
n-nonano 1,6 1,2 1,0
i-decanos + decenos 1.8 1.9 1.8
pág. 1115.RESULTADOS EXPERIMENTALES
TABLA 5.9
SELECCION DE LAS CONDICIONES DE CALCINACION
CONDICIONES DE PREPARÁCION DEL CATALIZADOR:
Relación Si/Al (Si/Al): 29 Técnica introducción Crec):impregnación
Contenido de metal (WM %): 5 Precursor (¡‘re): NI(N03)2 6H20
Secado: T~ = 110
0C, velocidad
Reducción:
de ca¡efacción brusca, t, = 5 h
2?,, =45000, 0?,, = 160 mIN/mun, t~ = 3 1>, 1>,, = 10Kg/cm’
CONDICIONES DE REACCION:
W/F = 26,6 g~h/moI 11,/ii-O
10 = 10,9 P = S0atm 2? = 300W[
PARÁMETROS DE REACCION:




5.. 66,5 69.0 65.5
EXPERIMENTO 1M16 FMI? ¡MIS
Temperatura de calcinación, T,, (00): 300 450
Velocidad de calefacción, V~, <
0C/mun): brusca brusca
Tiempo de calcinación, t
0, (Ii): 5 5
COMPOSICION DEL EFLUENTE (% MOL):
87,9 87,9 85,8
ii-C,0 5.7 5,6 3,6
Hidrocarburos 6,4 6,5 10,6
Distribución de hidrocarburos:
metano 0,3 0,3 0,2
eti¡eno
etano 6,5 1,2 0,4
propi¡eno 1,4 1,1 0,1
propano 21,0 21,7 23,0
i-butano + butenos ¡0,3 11,3 11,8
n-butano 14,0 ¡5,0 14,4
‘-pentanos + pentenos 6.¡ 6,3 5,7
ii-pentano 12.4 13,4 14,2
1-hexanos + hexenos 7.2 7,4 7,4
¡ ii-hexano 9,8 10,2 13,3
1-heptanos + heptenos 3.1 3,2 2.9
n-heptano 2.7 2,7 3,0
1-octanos + octenos 0.2 0,6 0,2
ii-octano 0,2 0,2 0,1
1-nonanos + nonenos 0,3 0,5 0,4
n-noiiaiio 1,9 1,9 0,8
i-decanos + decenos 2.6 2.8 1.9
TABLA 5.9 (Continuación)
SELECCION DE LAS CONDICIONES DE CALCINACION
CONDICIONES DE PREPARÁCION DEL CATALIZADOR:
Relación Si/Al (Si/Al): 29 Técnica introducción <?Tec):impregnación
Contenido de metal (94%): 5 Precursor (¡‘re): Ni(N03), 6H,O
Secado: T• = 110
0C, velocidad de ca¡efaccióii brusca, t~ = 5 h
Reducciów 2?,, =450C, % = 160 nuIN/min, ti, = 3 h, P,, — 10 Kg/cm’
CONDICIONES DE REACCION:
W/F = 26,6 gh/mol R,/n-C,
0 = 10,9 P = 50 aún T = 300W
PARÁMETROS DE REACCION:




64.3 67.2 66 6
EXPERiMENTO 14119 11420 11421
Temperatura de calcinacidii, T~, (
0C): 650 300 450
Velocidad de calefacción, V~, (C/min): brusca 2 2
Tiempo de calcinación, ~, (It): 5 5 5
COMPOSICION DEL EFLUENTE (% MOL):
86,4 87,6 85,9
ii-C
10 4,2 4,9 3,5
Hidrocarburos 9,4 7,5 10,6
Distribución de hidrocarburos:
metano 0,3 0,3 0,4
eti¡eno
etano 2,! 0,4 0,5
propi¡eno 0,0 0,1 0,0
propano 24,¡ 21,9 22,2
,-butano + buteiios ¡2,1 11,1 11,5
n-butano ¡4,0 15,1 12,6
¡-peiitanos + peiitenos 5,3 6,4 5,4
n-pentano ¡3,5 14,1 13,8
¡-hexanos + hexenos 6,8 7,4 7,8
n-hexano ¡2,9 11,5 14,5
:-heptanas + heptenos 2,2 3,2 3,1
n-heptano 3,2 3,1 3,6
¡-octanos + octenos 0,2 0,4 0,1
ii-ocÉano 0,! 0,2 0,1
i-nonanos + nonenos 0,5 0,4 0,5
n-nonano 1,1 1,5 0,8
i-decanos + decenos 2,1 2,6 3,1
5.RiESULTADOS EXPERIMENTALES
TABLA 5.9 (Continuación)
SELECCION DE LAS CONDICIONES DE CALCINACION
CONDICIONES DE PREPARÁCION DEL CATALIZADOR:
Relación Si/Al (Si/Al): 29 Técnica introducción <Tec):impregnacióii
Contenido de metal (WM %): 5 Precursor (¡‘re): Ni(N03)2 6H20
Secado: ‘n• 110W, velocidad de calefacción brusca, t, = 5 h
Reducción: ‘nh 450
0C, % = 160 mIN/min, ti, = 3 h, P,, = 10 Kg/cm’
CONDICIONES DE REACCION:
WfP = 26,6 g~bImo1 H.jn-C









Temperatura de ca¡cinación, ‘ns, (~»: 300 300
Velocidad de calefacción, V~, (0C/min» 2 2
Tiempo de calcinación, t~,, (It): 2 14











1-butano + butenos 13,2 11,3
n-butano ¡3,8 14,4
1-pentanos + pentenos 6.2 6,5
ii-pentano ¡2.7 14,2
1-hexanos + hexenos 7,5 7.8
n-hexano ¡0,9 12,1
i-heptanos + heptenos 3,0 2,9
n-heptano 3,3 3,0
i~octanos + octenos 0,1 0,3
n-octano 0,2 0,2
1-nonanos + nonenos 0,4 0,6
n-nonano 2,5 1,1
i-decanos + decenos 3.5 2,4
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TABLA 5.10
SELECCION DE LAS CONDICIONES DE REDUCCION
CONDICIONES DE PREPARÁCION DEL CATALIZADOR:
Relación Si/Al (Si/Al): 29 Técnica introducción (Tec):impregnación
Contenido de metal (~M %): 5 Precursor (¡‘re): NI(N03)2 6H,O
Secado:’n• = 110W, velocidad = 5 h
Calcinación: ‘n~ = 300W, V0 h
de ca¡efacción brusca,
= 2
0Chn,in, t, = 5
1CONDICIONES DE REACCION:WfP — 26,6 g•b/mo¡ H2/n-C>0 = 10,9 P = 50 atm ‘n = 3000C
PARÁMETROS DE REACCION:
X.,. 37,1 38.8 43,8
2.5 3,3 4,0
Si.cIo 6,8 8,4 9,1
5i~C6+ 30, ¡ 33,! 32,4
Sr 63.1 66.4 64,4
EXPERIMENTO 11424 11<25 11426
Temperatura de reducción, ‘n,,, (0C): 300 375 300
Caudal de hidrógeno, O,,, (mIN/min): 160 160 490
Tiempo de reducción, tj, (It): 3 3 3
Presión en reducción, Ph, (Kg/cm2): 10 10 10
COMFOSICION DEL EFLUENTE (SI, MOL):
Fi
2 87,7 87,9 87,2
5,3 5,2 4,8
Hidrocarburos 7,0 6,9 8,0
Distribución de hidrocarburos:
metano 0,8 0,4 0,6
eti¡eno
etano 2.4 0,6 1,5
propileno 1,4 0,1 0,0
propano 21.5 20,5 20,8
¡-butano + butenos 9,2 9,9 9,4
n-butano 14,9 14,2 14,2
i-pentanos + pentenos 5,8 6,1 5,8
n-pentano 13.7 13.5 13,7
,-hexanos + hexenos 6,7 7,4 7,0
n-hexano 11,0 12,4 12,4
i-beptanos + heptenos 3,2 3,6 3,4
n-heptano 3,6 4,2 4,4
i-octanos + octenos 0,2 0.3 0,2
n-octano 0,3 0,3 0,3
1-nonanos -4. nonenos 0.4 0,5 0,5
n-nonano 1,6 1,8 1,4
1-decanos + decenos 3.2 4.2 4.5
5.EESULTADOS EXPERIMENTALES
TABLA 5.10 (Continuación)
SELECCION DE LAS CONDICIONES DE REDUCCION
CONDICIONES DE PREPARACION DEL CATALIZADOR:
Relación Si/Al (Si/Al): 29 Técnica introducción (Tec):impregnación
contenido de metal <WM%): 5 Precursor (¡‘re): Ni(NO,» 6H,o
Secado: ‘n~ = 110W, velocidad de calefacción brusca, t~ = 5 It
Calcinación: ‘n~ = 3000C, V0 2
0C/min, t~ = 5 h
1CONDICIONES DE REACCION:WfP = 26,6 gh/mol H2hn-C,0 = 10,9 P = 50 atm T = 300W
PARÁMETROS DE REACCION:




Sr 64.7 64.1 63.5
EXPERIMENTO II%127 IMZS 1M29
Temperatura de reducción,’n,,, (
0C): 300 375 300
Caudal de hidrógeno, %, (mIN/min): 2000 490 490
Tiempo de reducción, t~, (It): 3 3 6
Presión en reducción, P,,. (Kg/cm’): ¡0 10 10
COMIPOSICION DEL EFLUENTE (¶4, MOL):
87.7 88,2 88,2
5,0 5,6 5,0
Hidrocarburos 7,3 6,2 6,8
Distribución de hidrocarburos:
metano 1,6 0,4 0,6
eti¡ eno
etano 0.8 1,2 1,3
propi¡eno 0,0 0,0 0,0
propano 23,0 24,5 18,9
1-butano + butenos 9,2 ¡0,3 8,8
n-butano ¡3,6 ¡4,6 13,4
1-pentanos + pentenos 5,7 5,8 5,6
n-pentano 12.8 13,3 13,7
¡-hexanos + hexenos 6,9 6,6 6,8
ii-hexano ¡¡.5 10,8 13,6
1-heptanos + heptenos 3,6 2,9 3,7
n-heptano 3,9 3,3 5,4
i-octanos + octenos 0.1 0,2 0,1
n-octano 0,2 0,2 0,2
¡ i-nonanos + nonenos 0,4 0,7 0,5
n-nonano 1.4 2,0 1,6
1-decanos + decenos 4.3 3.1 5.7
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TABLA 5.10 (Continuación)
SELECCION DE LAS CONDICIONES DE REDUCCION
CONDICIONES DE PREPARÁCION DEL CATALIZADOR:
Relación Si/Al (Si/Al): 29 Técnica introducción (Tec»impregnación
Contenido de metal (~M %>): 5 Precursor (¡‘re): Ni(N03)2 6H20
Secado:’n0 = 110W, ve¡ocidad de ca¡etbcción brusca, t~ = 5 h
Calcinación: ‘n~ = 300
0C, y,, = 20C/min, t,, = 5 It
CONDICIONES DE REACCION:
WfP = 26,6 gh/mol H,/n-C,
0 = 10,9 P = 50 atm T = 300W
PAItAMETROS DE REACCION:
XT 34,8 46,4 42,8
34 3.5 5,0 5,3
SI-cm 10.0 ¡0,8 22,4
34.1 31,5 33,9
Sr 63.! 62.0 62.8
EXPERIMENTO 1M30 1M31 1M32
Temperatura de reducción, T,,, (
0C): 300 300 300
Caudal de hidrógeno, 4,, (mIN/mun): 490 490 490
Tiempo de reducción, ti,, (It): ¡2 6 6
Presión en reducción, P,,, (Kg/cm’): 10 1 20
COMPOSICION DEL EFLUENTE (% MOL):
88,5 87,7 88,0
5,4 4,5 4,8
Hidrocarburos 6,1 7,8 7,8
Distribución de hidrocarburos:
metano 0,5 0,4 0,5
etileno
etano 1,5 1,1 1,2
propileno 0,0 0,0 0,1
propano 20,¡ ¡8,5 19,1
¡-butano + butenos 9,! 8,5 8,7
ii-butano ¡3,9 13,2 13,3
¡-pentanos + pentenos 6.0 5,4 5.4
ii-pentano ¡3,5 14,0 13,4
¡-hexanos + hexenos 6.3 6,5 6,4
n-bexano ¡3,4 14,8 14,1
¡-heptanos + heptenos 3,3 4,2 3,9
n-beptano 4,9 5,6 5,6
¡-octanos + octenos 0,! 0,1 0,2
n-octano 0.4 0,3 0,3
i-nonanos + nonenos 0.5 0,6 0,6
n-nonano 1,9 1,3 1,5
i-decanos + decenos 4,9 5.5 6.0
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TABLA 5.11
IMPREGNACION:RELACION CENTROS METALICOS/CENTROS ACIDOS
CONDICIONES DE PREPARÁCION DEL CATALIZADOR:
Precursor de la función metálica (¡‘re): Ni(NQ)2 Técnica introducción Crec): Impregnación
Secado: 2?. = 110W, velocidad de ca¡efaccién brusca, t, 5 h
Calcinación: ‘n~ = 300
0C, y. = 20CImin, t~ = Sh
Reducción: Ti, = 300W, Qi, = 490 mIN/min, ti, = 6 Ii, Pi, = 10 Kg/cm’ ]CONDICIONES DE REACCION:W/F = 26,6 gb/mol H2hn-C,0 = 10,9 P = 50 atm ‘n = 3000C[1
PARÁMETROS DE REACCION:
XT 32.0 43,7 53,6
34 1.¡ 1,6 2,3
3.4 3,8 4,2
~j.426+ 25,5 27,8 23,2
Sr 67.0 63.6 54.2
EXPERIMENTO
Relación Si/Al <Si/Al):










COMPOSICION DEL EFLtJENTE (¶6 MOL):
FI
2 87,4 86,8 86,3
5.8 4,7 3,8
Hidrocarburos 6,8 8,4 9,8
Distribución de hidrocarburos:
metano 0,7 1,0 0,8
etileno
etano 1,! 3,4 3,6
propileno 2,5 0,6 0,0
propano 33,7 26,1 22,0
i-butano + butenos 11.6 10,2 8,6
n-butano 20.4 17,7 16,1
i-pentanos + pentenos 6,2 6,0 5,4
n-pentano 8,3 12,2 15,2
i-hexanos + hexenos 4.5 5,2 5,2
n-hexano 2,9 7,24 12,2
1-heptanos + heptenos 2.1 2,6 2,4
n-heptano 0,6 2,0 4,0
¡-octanos + octenos ¡.4 1,3 0,5
ii-octano 0.2 0,4 0,5
1-nonanos + nonenos 0,8 0,9 0,4
n-nonano 1,7 1,3 1,0
i-decanos + decenos 15 LL 2.0
TABLA 5.11 (Continuación)
IMPREGNACION:RELACION CENTROS METALICOS/CENTROS ACIDOS
CONDICIONES DE PREPABÁCION DEL CATALIZADOR:
Precursor de la función metálica (¡‘re): Ni(NQ» Técnica introducción Crec): Impregnación
Secado: T, = 110W, ve¡ocidad de ca¡efacción brusca, t, = 5 h
20CImin, t0 = 5 ItCalcinación.’ ‘n, = 300W, V0 =
Reducción: ‘ni, = 300W, 0,, = 490 mIN/mun, ti, = 6 h, ~h = 10 Kg/cm’
J1CONDICIONES DE REACCION:W/F = 26,6 gh/mo¡ H,fn-C,0 = 10,9 P = 50 aún 2? = 300W
PARÁMETROS DE REACCION:
XT 5¡,8 42,2 42,0
3.0 5,0 6,5
5,7 12,0 15,45iC6+ 27,4 35,7 36,6
Sr 581 63.0 60.8
EXPERIMENTO
Relación Si/Id (Si/Id):










COMPOSICION DEL EFLUENTE (¶6 MDL):
FI, 86,8 88,2 88,2
4,0 4,8 4,9
Hidrocarburos 9,2 7,0 6,9
Distribución de hidrocarburos:
¡ metano 0,4 0,8 0,5
eti¡eno
etano 2,0 ¡,4 1,0
propileno 0,1 0,0
propano 20,5 ¡7,5 16,7
i-butano + butenos 8,8 7,8 7,5
n-butano ¡4,9 12,5 12,1
¡-pentanos + pentenos 5,4 5,6 5,1
n-pentano ¡5,2 13,8 13,6
i-bexanos + hexenos 6,0 7,2 6,0
n-hexano 13,6 14,6 15,4
1-heptanos + heptenos 3,2 4,2 4,0
n-heptano 4,2 5,9 7,2
¡-octanos + octenos 0,5 0,1 0,1
n-octano 0,4 0,3 0,3
1-nonanos + nonenos 0,8 0,6 0,7
n-nonano 1,0 1,5 1,6
1-decanos + decenos 2.8 6,1 8.1
5.RiESULTADOS EXPERIMENTALES pág.119
TABLA 5.11 (Continuación)
IMPREGNACION:RELACION CENTROS METALICOS/CENTROS ACIDOS
CONDICIONES DE PREPARACION DEL CATALIZADOR:
Precursor de la función metálica (¡‘re): Ni(N03)2 Técnica introducción <Tec): Impregnación
Secado: 2?. = 110W, velocidad de ca¡efacción bmsca, t, 5 h
Calcinación: T< = 300
0C, V~ = VC/min, ~ = 5 h
Reducción: Ti, = 300W, 0, = 490 mIN/min, ti, = 6 It, Pi, 10 Kg/cm2
CONDICIONES DE REACCJON:
WfP = 26,6 g•b/mo¡ H,/n-C,


























i-butano + butenos 7,7 7,3
n-butano ¡2.3 11,5
1-pentanos + pentenos 4.7 4,9
o-pentano ¡3,3 11,9
1-hexanos + hexenos 5.5 6,3
n-hexano ¡5.0 15,6
i-beptanos + heptenos 3.7 3,9
n-heptaiio 7,0 7,2
i-octanos + octenos 0,1 0,0
n-octano 0,3 0,2
1-nonanos + nonenos ¡,¡ 2,1
n-nonano 1,6 2,5
1-decanos + decenos 8.6 8.6
1
TABLA 5.11 (Continuación)
IMPREGNACION:RELACION CENTROS METALICOS/CENTROS ACIDOS
CONDICIONES DE PREPARÁCION DEL CATALIZADOR:
Precursor de la función metálica (Pre): N¡(N03)2 Técnica introducción Crec): Impregnación
Secado: 2?. = 110W, ve¡ocidad de ca¡efucción brusca, t, = 5 It
Calcinación:’n, = 300
0C, V, = 20Cfmin, t~ = 5 h
Reducción: Ti, = 300W, Ql
4 = 490 nxIN/min, ,, = 6 It, Pi, = 10 Kg/cm’
1CONDICIONES DE REACCION:
WfP = 26,6 g•h/mol H,/n-C,0 = 10,9 P = 50 atm 2? = 300W
PARÁMETROS DE REACCION:




Sr 47.8 75.1 70.5
EXPERIMENTO
Relación Si/Id (Si/Id):










COMPOSICION DEL EFLUENTE (¶6 MOL):
87,9 82,1 85,5
5,9 0,3 2,8
Hidrocarburos 6,2 17,6 11,6
Distribución de hidrocarburos:
metano 0,7 0,4 0,6
etileno
etano ¡.0 1,7 2,4
propileno 2,2 0,0 0,8
propano 35,1 23,3 23,3
¡-butano + butenos 6,9 10,2 10,7
n-butano 21,2 15,2 15,3
¡-pentanos + pentenos 3,7 7,2 7,1
ii-pentano ¡1,0 12,7 12,7
¡-hexanos + bexenos 3,7 8,6 7,8 ¡¡
n-hexano 4,7 9,5 9,9 ¡
z-heptanos + beptenas 3,0 4,3 3,2
n-beptano ¡.3 2,0 2,5
¡-octanos + octenos ¡.6 1,9 1,0
ii-octano 0,4 0,2 0,3
¡-nonanos + nonenos 0,7 1,2 0,6
n-nonano 1,6 0,! 0,4
¡-decanos + decenos ¡.4 L4 1.2
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TABLA 5.11 <Continuación)
IMPREGNACION:RELACION CENTROS METALICOS/CENTROS ACIDOS
CONDICIONES DE PREPARACION DEL CATALIZADOR:
Precursor de la función metálica (¡‘re): Ni(N03), Técnica introducción (Tec): Impregnación
Secado: T, = 110
0C, ve¡ocidad de calefacción brusca, t. = 5 It
Calcinación: 2?, = 300’C, V,, = 2’Clmin, t, = 5 h
Reducción: Ti, = 300W, 0,, = 490 mlN/min, ti, = 6 It. Pi, = 10 Kg/cm’
JCONDICIONES DE REACCION:WIF = 26,6 gh/mo¡ FI,/n-C10 = 10,9 P = Soatm ‘n= 300W
PARÁMETROS DE REACCION:
XT 33,4 37,9 26,5
1,9 3,5 3,2















COMPOSICION DEL EFLUENTE (¶6 MOL):
88,0 88,2 89,1
5,6 5,2 6,2
Hidrocarburos 6,3 6,6 4,7 ¡
Distribución de hidrocarburos:
metano 0,7 0,4 0,5
eti¡eno
etano 2,3 0,8 0,7
propi¡eno 3,7 0,0
propano 22,9 20,9 25,0
i-butano + butenos 10,2 12,2 9,6
ii-butano 13,5 11,7 11,2
1-pentanos + pentenos 6,7 6,7 6,2
ii-pentano 11,7 11,3 10,5
i-hexanos + hexenos 7,3 9,8 8,9
ii-hexano 10,2 11,4 11,0
i-heptanos + heptenos 2,9 4,5 4,3
n-heptano 3,3 4,2 4,2
i-octanos + octenos 0,1 0,1 0,0
ii-octano 0,2 0,1 0,1
¡-nonanos + nonenos 0,2 0,2 0,2
n-nonano ¡,2 1,1 1,7
1-decanos + decenas 23 4,5 58
TABLA 5.11 (Continuación)
IMPREGNACION:RELACION CENTROS METALICOS/CENTROS ACIDOS
CONDICIONES DE PREPARÁCION DEL CATALIZADOR:
Precursor de la función metálica (¡‘re» Ni(N03)2 Técnica introducción (Tec): Impregnación
Secado: ‘n~ = 110W, velocidad de ca¡efacción brusca, t, = 5 h
Calcinación: ‘n~ = 300
0C,V
0 = 2
0C/n¡in, t~ = Sb
Reducción: Ti, = 300W, Qi, = 490 mIN/min, ti, = 6 h, P,,= 10 Kg/cm’ ]CONDICIONES DE REACCION:WfP = 26,6 g~h/mol H2/ii-C,0 = 10,9 P = S0atni ‘n= 3000C[
PARÁMETROS DE REACCION:
XT 47,8 52,7 34,9
>4 5,4 8,6 4,7
S¡.c¡o 11,3 16,3 13,6
40,4 44,2 41,0
Sr 73.7 71.0 73.2
EXPERIMENTO
Relación Si/Al (Si/Id):










COMPOSICION DEL EFLUENTE (¶6 MOL):
Fi
2 87,6 87,6 88,6
4,3 4,0 5,4
Hidrocarburos 8.¡ 8,5 5,9
Distribución de hidrocarburos:
metano 0,8 0,4 0,8
eti¡eno
etano 0,6 0,4 0,6
propileno
propano 19,1 18,2 20,8
¡-butano + butenos 9,7 5,9 9,2
ii-butano 11.9 7,85 11,2
¡-pentanos + pentenos 6,7 6,1 6,6
n-pentano 12,0 11,6 11,2
¡-hexanos + hexenos 9.1 8,3 8,6
n-hexano 12,9 14,2 12,5
i-heptanos + beptenos 4,8 5,8 4,6
ii-beptano 5,2 6,7 5,3
¡-octanos + octenos 0,0 0,1
n-octano 0.1 0,1 0,1
¡-nonanos + nonenos 0,3 0,4 0,3
n-nonano 0,8 0.8 ¡.3
i-decanos + decenos 5.7 8.6 6.8
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TABLA 5.11 (Continuac¡dn)
IMPREGNACION:RELACION CENTROS METALICOS/CENTROS ACITDOS
CONDICIONES DE PREPARACION DEL CATALIZADOR:
Precursor de la función metálica (¡‘re): Ni(N03)2 Técnica introducción (Tec): Impregnación
Secado: ‘n. = 110W, ve¡ocidad de calefacción brusca, t, = 5 Ii
Calcinación: ‘n~ = 300W, V~ = 2
0C/min, t~ = 5 h
Reducción: Ti, = 300W, Q,, = 490 mIN/min, ti, = 6 Ii, Pi, = 10 Kg/cm2
1CONDICIONES DE REACCION:
WfP = 26,6 g~hImo1 H
2/n-C~ = 10,9 P = 50 atm T = 300W
PARÁMETROS DE REACCION:
XT 9,9 43,5 56,2
34 0,2 0,5 1,0
1,8 1,1 1,8
14,3 14,8 16,0
Sr 40.7 48.7 45.2
EXPERIMENTO
Re¡ación Si/Al (Si/Al):










COMPOSICION DEL EFLUENTE (¶6 MOL):
FI, 90,5 87,2 86,1
7,1 4,5 3,5
Hidrocarburos 2,4 8,36 10,4
Distribución de hidrocarburos:
metano 0,8 0,7 0,5
eti¡eno
etano 1,0 3,2 2.5
propi¡eno 2,¡ 0,6 0,8
propano 38,3 26,4 25,6
1-butano + butenos 6,9 9,0 8,5
n-butano 22,5 ¡8,0 17,1
1-pentanos + pentenos 3,4 5,4 4,1
ii-pentano 11,4 17,0 17,4
1-hexanos + hexenos 2,6 3,4 4,0
n-hexano 3,6 10,6 13,0
1-heptanos + beptenos 1,5 1.6 1,5
n-heptano 0,9 2,0 2,8
i-octanos + octenos 0.7 0,4 0,4
n-octano 0,2 0,2 0,2
i-nonanos + nonenos 0,3 0,2 0,3
n-nonano 2,9 0,5 0,4
i-decanos + decenos 0.7 06 0.9
TABLA 5.11 (Continuación)
IMPREGNACION:RELÁCION CENTROS METÁLICOS/CENTROS ÁCIDOS
CONDICIONES DE PREPARÁCION DEL CATALIZADOR:
Precursor de la función metálica (¡‘re): Ni(N03), Técnica introducción <Tec): Impregnación
Secado: ‘n, = 110W, velocidad de ca¡efacción brusca, t, = 5 h
Calcinación: ‘n~ = 300W, V~ 2W/mm, ~ = 5 h
Reducción: 2?,, = 300W, 0,, 490 nilNlmin. ti, = 6 h, Pi, = 10 Kg/cm
2
1CONDICIONES DE REACCION:WfP = 26,6 g•h/mol H2/n-C,0 = 10,9 P 50 aún T = 300W
PARAMETROS DE REACCION:
XT 39.5 24,4 27,9
0.4 0,4 2,0
1.0 1,8 7,2
S¡.CÓ+ 12.3 ¡2,4 21,1
Sr 40.¡ 43.8 50.3
¡ EXPERIMENTO
Relación Si/Al (Si/Id):










COMPOSICION DEL EFLUENTE (¶6 MOL):
FI2 87,3 88,6 88,7
4,8 6,3 6,0
Hidrocarburos 7,9 5,1 5,2
Distribución de hidrocarburos:
metano 0,9 1,5 0,8
eti¡eno
etano 5,7 5,6 2,8
propileno 6,0 0,2
propano 24,8 28,4 24,!
i-butano + butenos 7.22 8,4 8,7
n-butano 17,8 18,8 16,8
¡-pentanos + pentenos 3,9 4,0 4,2
n-pentano 15.5 15,3 15,6
¡-hexanos + bexenos 3,3 3,0 3,6
ii-hexano 10,0 9,3 12,1
¡-heptanos + heptenos 1,] 1,0 1,7
ii-beptano 2,2 2.1 3,7
¡-octanos + octenos 0,1 0,1 0,3
ii-octano 0,2 0,2 0,3
¡-nonanos + nonenos 0,0 0,1 0,4
n-nonano 0,7 1,0 1,4
i-decanos + decenos 0.5 OS 323
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TABLA 5.11 (Continuación)
IMPREGNACION:RELACION CENTROS METALICOS/CENTROS ÁCIDOS
CONDICIONES DE PREPARACION DEL CATALIZADOR:
Precursor de la función metálica (¡‘re): Ni(NOfl, Técnica introducción Crec): Impiegnación
Secado: 2?, = 110W, velocidad de calefacción brusca, t. = 5 It
Calcinación: ‘n~ = 3000C, V0 = 2
0C/niin, t~ = 5 h
Reducción: Ti, = 3000C, 0,, = 490 mIN/min, ti, = 6 It, P,, = 10Kg/cm’
CONDICIONES DE REACCION:
W/F = 26,6 g~b/mol H,/n-C
10 = 10,9 P = SOatm T = 300W
PARÁMETROS DE REACCION:
XT 26,5 16.2 17,4
2,2 1,1 1,5
51-clo 8.2 7,0 8,4
5i~C6i- 20,8 21,1 24,2
Sr 48.2 51.4 50.0
EXPERIMENTO
Re¡acióx¡ Si/Al (Si/Al):










COMPOSICION DEL EFLUENTE (¶6 MOL):
Fi, 89,0 89,7 89,9
6,1 7,1 6,9
Hidrocarburos 4,9 3,2 3,2
Distribución de hidrocarburos:
metano 0,7 1,3 1,1
etileno
etano 1,8 3,4 2,0
prapileno
propano 22,9 24,2 20,9
1-butano + butenos 8,8 8,6 8,0
o-butano ¡5,9 16,0 14,5
i-pentanos + pentenos 3,7 4,2 3,9
n-pentano 15.5 14,4 15,6
i-hexanos + bexenos 3,¡ 3,8 4,0
o-hexano ¡3,8 11,9 15,0
1-heptanos + beptenos ¡.7 1,6 1,9
n-heptano 5,0 3,9 5,2
1-octanos + octenos 0,3 0,1 0,2
o-octano 0,4 0,3 0,4
¡-nonanos + nonenos 0.7 0,5 0,6
n-nonano 1,7 2,4 2,6
1-decanos + decenos 3.9 3.2 4.1
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6.DISCUSION DE RESULTADOS 
El objetivo de este trabajo es desarrollar un catalizador bifuncional para la hidroisomerización 
de parafinas lineales a ramificadas con el fin de obtener el máximo rendimiento a isómeros y la menor 
producción posible de compuestos ligeros. Para ello, es necesario seleccionar un método de 
preparación del catalizador y unas condiciones adecuadas para cada una de las etapas del mismo. Los 
catalizadores utilizados en esta investigación estan constituidos por zeolita ZSM-5, debido a la 
selectividad de forma hacia reaccionantes que presenta y que permite que las parafinas lineales se 
conviertan selectivamente en parafinas ramiftcadas (Ckn y col., 1988) y por níquel en estado metálico 
como componente hidrogenante, empleado ya en anteriores investigaciones con buenos resultados 
(Calles, 1994). 
La actividad de los catalizadores se ha ensayado en la hidroisomerización de n-decano como 
molécula modelo. La caracterización de los catalizadores preparados con diferentes métodos y 
condiciones se ha llevado a cabo mediante diversas técnicas, como microscopia electrónica de barrido 
(SEM) y de transmisión (TEM), deserción térmica programada de amoníaco (TPD), reducción térmica 
programada (TPR), análisis termogravimétricos (TG, DTG), espectroscopía fotolectrónica de rayos 
X (XPS) y absorción atómica (AA). 
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6.1 EXPE RIMENTOS PREVIOS 
El objetivo fundamental de los experimentos previos fue determinar la influencia de las 
variables de operación del proceso (temperatura, presión, tiempo espacial y relación molar H,/n-C,,) 
sobre la distribución de productos y parametros característicos de la reacción, a tin de seleccionar unos 
valores adecuados de los mismos para el estudio de la influencia de las variables de preparación del 
catalizador, es decir, del diseño del catalizador. Así mismo, con estos experimentos previos, se trató 
de comprobar el buen funcionamiento de la instalación, determinándose el error del proceso 
experimental utilizado. Para ello se empleó un catalizador preparado por mezcla física de la zeolita 
ZSM-S en forma acida con NiO, tal y como se indica en el apartado 4.2.3 y posterior calcinación a 
550°C durante 5 horas. El catalizador se redujo a 450°C durante 3 horas, con un caudal de hidrógeno 
de 160 mlN/min, teniendo un contenido final del metal del 2% en peso. 
6.1.1 Seleccih de las condiciones de operación 
A tin de seleccionar las condiciones de operaci6n adecuadas para realizar el estudio de las 
etapas de preparación del catalizador se realizaron una serie de experimentos (tabla 5.1) modificando 
las mismas en los intervalos que a continuación se indican: 
- Temperatura, T: 
- Presión, P: 
- Tiempo espacial, W/F: 
- Relación molar hidrógeno a n-decano, Hz/n-Clo: 
250-350 “C 
20-70 atm 
13-72,0 g h/mol 
5,2-30 
manteniendo constantes Ias condiciones de preparación del catalizador. 
i) Selección de la temperatura 
En las tiguras 6.1 a y b se han representado loa parámetros de reacción y la distribución de 
los productos obtenidos en los experimentos realizados variando la temperatura entre 250 y 350 “C, 
manteniendo constantes las restantes condiciones de operación (Tabla 5.1). Puede observarse que al 
aumentar la temperatura, se produce un incremento de la conversión total y a isómeros de n-decano, 
así como de la selectividad a isómeros totales, en tanto que la selectividad hacia isómeros de n-decano 
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experimenta un descenso, permaneciendo practicamente constante la selectividad hacia isómeros de 
6 o más átomos de carbono. 
En cuanto a la distribución de los productos, se puede observar, que aI aumentar la 
temperatura, aumenta la proporción de hidrocarburos de 1 a 3 átomos de carbono, en tanto que la 
fracción C, presenta un máximo a 300°C y los hidrocarburos de 5 o más átomos de carbono 
disminuyen al aumentar la temperatura de reacción. 
En resumen, el aumento de temperatura favorece el craqueo a hidrocarburos gaseosos y sc 
puede concluir que un aumento de temperatura conduce a menor proporción de líquidos aunque estos 
poseen mayor contenido de isómeros. Esto estaría de acuerdo con lo propuesto por algunos autores 
(Campelo y col., 1995), que consideran que las reacciones de isomerización y craqueo son 
consecutivas y el aumento de temperatura provoca que los productos isomerizados se consuman 
generando productos de craqueo. 
Teniendo en cuenta estos resultados, se ha seleccionado para el estudio de las etapas de 
preparación del catalizador una temperatura de 3OO”C, ya que la conversión tiene un valor medio, 
sensible a los cambios en las características del mismo. 
ii) Selección de la presión 
La distribución de productos y los valores de los parámetros de reacción obtenidos en los 
experimentos variando la presión entre 20 y 70 atm se han representado en las figuras 6.2 a y b. 
Puede observarse que la conversión total aumenta la hacerlo la presión entre 20 y 50 Kglcm?, 
manteniéndose prkticamente constante a partir de este valor. La conversión hacia isómeros de n- 
decano y las selectividades totales y hacia isómeros de n-C,, aumentan al hacerlo la presi6n, mientras 
que la selectividad hacia isómeros de 6 o más átomos de carbono se mantiene practicamente constante. 
La reacci6n de craqueo, por el aumento en el número de moles que conlleva, esta 
desfavorecida por la presión, en tanto que la reacción de hidroisomerización no se verfa afectada. Por 
otra parte, el aumento de la presión total y por tanto de la presión parcial de hidrógeno, reduciría el 
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DISTRIBUCION DE HIDROCARBUROS POR ATOMO DE CARBONO 
Figura 6.1: Selección de la temperatura: a) Parámetros de reacción; b) Distribución de 
productos 
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a) Parámetros de reacción 
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DISTRIBUCION DE HIDROCARBUROS POR ATOMO DE CARBONO 
Figura 6.2: Selección de la presión: a) Parámetros de reacción; b) Distribución de productos 
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tiempo de vida medio de los intermedios oleffnicos y de los precursores de coque, con lo que la 
desactivación seria menor. En resumen el aumento de presión favorece las reacciones de isomerización 
sobre las de craqueo y proporciona mayor actividad y estabilidad a los catalizadores por ser menor 
la desactivación por coque (Guisner y col., 1991), lo que estarfa de acuerdo (Compelo y col., 1995) 
con el aumento de la conversión total y de la selectividad hacia isómeros observados. En cuanto a la 
distribución de productos no se ve muy afectada por la presión en el intervalo estudiado. 
Por todo ello, se seleccionó una presión de reacción de 50 kg/cm*, debido a la debil influencia 
de esta variable sobre los parametros de reacción, cuando se supera este valor. 
iii) Seleccih del tiempo espacial y dr la relación molar HJn-C,, 
Se realizaron tres series de experimentos a diferentes tiempos espaciales (13 - 72 g h/mol), 
variando la relación molar H, a n-C,, entre 5,2 y 30. Las dos variables, relación molar H,/n-C,, y 
tiempo espacial WIF, están relacionadas intimamente al depender ambas del caudal de n-decano. 
En las figuras 6.3 a y b se han representado los valores de los parametros de reacción y la 
distribuci6n de productos de reacción obtenidos en los experimentos realizados para una relación molar 
H,/n-C,, de 10,9, variando el tiempo espacial entre 13 y 72 g hlmol, manteniendo constantes las 
restantes condiciones de operación (Tabla 5.1). 
Puede observarse que el aumento del tiempo espacial provoca un lógico aumento de la 
conversión total y a isómeros de n-decano, en tanto que las selectividades totales y a isómeros de 6 
o más átomos de carbono se mantienen prdcticamente constantes. La selectividad hacia isómeros de 
n-decano presenta un mínimo para un tiempo espacial de 26,6 g h/mol. 
La distribución de productos no se ve afectada por esta variable en el intervalo investigado. 
Un aumento del tiempo espacial supone por tanto mayores conversiones, aunque los productos 
obtenidos están en la misma proporción. 
Por otra parte, en las figuras 6.4 a, b y c se han representado, los valores de los parametros 
de reacción de los experimentos en los que se ha variado la relación molar H,/n-Clo, para tres tiempos 
espaciales, 13, 26,6 y 72 g h/mol, respectivamente. Se puede observar que la conversión total aumenta 
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a) Parámetros de reacción 
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Figura 6.3: Influencia del tiempo espacial: a) Parámetros de reacción; b) Distribución de 
productos 
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Figura 6.4: Influencia de la relación molar sobre los parámetros de reacción: 
a) W/F=13 gh/mol, b) WIF= 26,6 g hlmol. c) W/F= 72 g hlmol 
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al hacerlo la relación molar para tiempos espaciales de 13 y 26,6 g hlmol, en tanto que para un tiempo 
espacial más alto, 72 g h/mol, la conversión se mantiene prácticamente constante. La selectividad a 
isómeros totales presenta la misma tendencia, aumenta al hacerlo la relación molar, excepto para un 
tiempo espacial de 26,6 g h/mol, en el que este parametro se mantiene prdcticamente constante. En 
cuanto a la conversión y selectividad a isómeros de n-decano aumentan al hacerlo la relación molar 
para los valores de tiempo espacial extremos (13 y 72 g hlmol), en tanto que presenten la tendencia 
contraria para un tiempo espacial intermedio, 26,6 g hlmol. 
En cuanto a la distribución de productos, a modo de ejemplo en la figura 6.5 se muestra la 
distribución de productos por átomo de carbono para un tiempo espacial de 26,6 g h Imol y relaciones 
molares H,/n-C,, comprendidas entre 5.2 y 22.4, en la que puede observarse que esta variable no 












Distribución de productos W/F = 26,6 g h / mol 
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Figura 6.5: Influencia de la relación molar H,/n-C,,, para W/F= 26,6 g hlmol en la 
distribución de productos 
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A la vista de estos resultados puede deducirse que la influencia de la relación molar de 
hidrógeno a n-decano depende del valor del tiempo espacial. A bajos tiempos espaciales (elevados 
caudales de n-C,,), un aumento del caudal de hidrógeno favorece la conversión total y hacia idmeros 
de n-decano. A tiempos espaciales elevados, es decir, pequeño caudal de n-C&, el hidrógeno 
alimentado es suficiente para hidrogenar las oletinas inicialmente formadas, por lo que un aumento 
de dicho caudal de hidrógeno, no afecta a la conversión total, aunque si provoca el aumento de las 
selectividades a isómeros totales y de n-decano. Utilizando tiempos espaciales intermedios se 
contraponen los dos efectos, la conversión total aumenta, la selectividad a isómeros totales se mantiene 
constante y la selectividad hacia isómeros de n-decano disminuye al aumentar la relación molar H2 a 
n-Co. En resumen, a bajos tiempos espaciales el aumento de la relación molar H,/n-C,, favorece las 
reacciones de craqueo e isomerización, a tiempos espaciales intermedios el aumento de esta relación 
favorece principalmente el craqueo, mientras que la reacción de isomerización se ve favorecida por 
el aumento de relación molar a tiempos espaciales altos. 
Por todo ello se seleccionó como valor del tiempo espacial 26,6 g hlmol, ya que aunque 
tiempos espaciales altos favorecen tanto la conversión total como a isómeros de n-decano, la influencia 
sobre el primer parametro es mucho mayor, con lo que se originarían mayor proporción de productos 
de craqueo que de isómeros de n-decano. En cuanto a la relación molar H,/n4&, se seleccionó un 
valor de 10,9. 
En resumen los valores de las variables de operación seleccionados fueron: 
Temperatura: 300°C 
Tiempo espacial: 26,6 g h/mol 
Presión: 50 Kg/cm* 
Relación molar: 10,9 
6.1.2 Reproducibilidad 
A tin de determinar el grado de reproducibilidad del método experimental, se realizaron cuatro 
experimentos comparativos en las condiciones de reacción seleccionadas y con catalizadores 
preparados por la tkcnica de mezcla física con un contenido en Ni del 2%. En la figura 6.6 a y b se 
representan los resultados obtenidos para estos experimentos (Tabla 5.2), resumiéndose en la tabla 6.1 
los valores medios de los parámetros de reacción y la desviación típica de cada uno de ellos. 
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Tabla 6.1: Reproducibilidad de experimentos 
XT 25,o 28,9 28,8 28,6 
XI OS 0,4 0,5 0,3 
s I-CIO 290 196 199 132 
si,s+ 16,4 15,4 15,o 14,5 









Se puede observar la buena concordancia obtenida tanto en los parámetros como en la 
distribución de productos. Por otra parte, los errores en el balance de materia total para todos los 
experimentos, calculados según se describe en el apéndice 9.2 siempre fueron inferiores al 5%. 
6.2 CATALIZADORES PREPARADOS POR MEZCLA FISICA 
6.2.1 Relaciõn centros mettilicoskentros ácidos 
i) Influencia de la relación Si/AI 
Con objeto de estudiar la influencia de la relación SVAI en los catalizadores preparados 
mediante la técnica de mezcla física se realizaron varios experimentos, en las condiciones de reacción 
seleccionadas en el apartado anterior, con catalizadores preparados con zeolita de distintas relaciones 
Si/AI (Tablas 5.2 y 5.3). En todos los casos, se mantuvo el método de preparación de los 
catalizadores, calcinándose durante 5 horas a 550°C y posterior reducción a 450°C con un flujo de 
hidrógeno de 160 mIN/min durante 3 horas. 
En la figura 6.7 a y b sc han representado los parámetros de reacción para tres catalizadores 
preparados con zeolitas de relación SiIAl 15, 29 y 44 y un contenido final de Ni del 2%. Se puede 
observar que la conversión total presenta un máximo para la relación Si/AI 29, en tanto que la 
selectividad a isómeros de 6 o mas átomos de carbono presenta un mínimo para esta relación. La 
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a) Parámetros de reacción 
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Figura 6.6: Reproducibiiidad: a) Parámetros de reacción: b) Distribución de productos 
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Figura 6.7: Influencia de la relación Si/AI: a) Parámetros de reaccidn; b) Distribución de 
productos 
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selectividad a isómeros totales disminuye al aumentar la relación WA1 en tanto que la conversión y 
selectividad a isómeros de n-decano se mantienen prkticamente constantes. Las curvas de distribución 
de productos son similares en los tres catalizadores, destacando el máximo de la proporción de C4 
para el catalizador de relación SiIAl 29. 
A medida que aumenta la relación SiIAl, el número de átomos Al disminuye, y por tanto 
disminuye la acidez. Un aumento de la relación SVAl conllevaría por tanto una disminución de 
actividad en la conversión de n-decano, lo que no estaría de acuerdo con el máximo observado para 
la relación SiIAl intermedia. 
En la figura 6.8 a se presentan los perfiles de deserción correspondientes a las tres zeolitas 
empleadas así como la cantidad de amoníaco desorbida, &, en forma de meq/g de zeolita. 
Normalizando el tiea que queda bajo la curva e integrando por tramos, se puede obtener una 
distribución de fuerzas ácidas como la que se muestra en la figura 6.8 b que permita la comparación 
entre estas tres zeolitas. 
Se puede observar que la zeolita de relación Si/AI igual a 29 presenta la máxima proporción 
relativa de centros kidos que retienen amoníaco entre 350”-500°C. Según algunos autores (Guisnef 
y col., 1991), no todos los centros ácidos son activos para las reacciones de craqueo e isomerización, 
por lo que aunque la capacidad ácida total sea superior en el caso de la relación Si/Al igual a 1.5, la 
proporción relativa de centros ácidos de fortaleza adecuada, parece ser máximo para la relación Si/Al 
intermedia. Esto puede ser debido alo que algunos autores llaman densidad de centros ácidos; cuando 
la relación Si/Al disminuye, aumenta la fuerza ácida media (Borthomellfy col., 1987; 1988), pero 
disminuye el número de centros de acidez adecuada. Existe un máximo de actividad para un valor 
determinado de esta densidad, por debajo de la cual la actividad es proporcional a la acidez, y por 
encima las interacciones entre los AlO, disminuye, disminuyendo por tanto la eficacia de los centros 
ácidos y su fortaleza. 
ii) Influencia del contenido de metal 
Con objeto de estudiar la influencia del contenido de metal en los catalizadores preparados 
mediante la tknica de mezcla física se realizaron varios experimentos, con distintas proporciones de 
Ni0 y HZSM-5 de relación Si/Al 29. En la figura 6.9 a y b se representan los resultados 
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a) Perfiles de deserción de amoníaco 
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b) Distribución de acidez 
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Figura 6.8: Perfiles de desorción de amoníaco 
























b 8) Distribución de productos 
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Figura 6.9: Influencia del contenido de metal: a) Parámetros de reacción; b) Distribución de 
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correspondientes a los experimentos realizados con tres catalizadores, Tablas 5.2 y 5.3, preparados 
con un contenido en níquel del 2, 5 y 10% respectivamente. Se puede observar que el contenido de 
metal ejerce una débil influencia en los parámetros de reacción. Por otra parte la distribución de 
productos obtenida es muy similar en todos los casos. 
Con el fin de comprobar que en los catalizadores preparados por mezcla física, el metal parece 
no ejercer un efecto significativo, se realizaron análisis de reducción térmica programada (TPR) y 
deserción thnica programada de amoníaco (TPD). En la figura 6.10 se muestran, a modo de ejemplo, 
los perfiles de reducción thnica programada del Ni0 comercial y de los catalizadores que poseen un 
2% y un 5% de metal respectivamente. Puede observarse la similitud de los mismos aunque con muy 
ligeras desviaciones a temperaturas de reducción inferiores en el caso del catalizador del 5%. Estos 
resultados parecen indicar que en los catalizadores preparados por mezcla física no se establecen 
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Figura 6.10: Perfiles de reducción de los catalizadores 
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interacciones metal-soporte fuertes que provocarían desplazamientos en las temperaturas de reducción 
de los catalizadores respecto al Ni0 comercial. 
Por otra parte en la figura 6. ll se presentan los perfiles de deserción térmica programada de 
amoníaco de la zeolita HZSMJ y de los catalizadores con un 2%, 5% y 10% de metal 
respectivamente, asf como la cantidad de amoníaco, A, (meq NH,/ g de catalizador), desorbida en 
cada uno de los casos. Se observa que la acidez total es muy similar en todos los catalizadores e 
inferior a la correspondiente a la zeolita, con tendencia a disminuir a mayor contenido en metal debido 
a que el óxido de níquel inactiva parcialmente los centros ácidos de la zeolita. LOs anaisis por TPD 
ponen de manifiesto la escasa influencia de la incorporación de metal en las propiedades 5cidas de 
estos catalizadores respecto a la zeolita. 
En la figura 6.12 se muestra una microfotografía (SEM) del Ni0 comercial y del catalizador 
que posee un 2% de metal. Puede observarse la desigual distribución del Ni existiendo aglomerados 
de particulas metiicas de tamaño muy diferente y con mala dispersión medica. 
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Figura 6.11: Perfiles de deserción de amoníaco de los catalizadores 
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En resumen, las distintas técnicas de caracterización empleadas (TPR, TPD, SEM) ponen de 
manifiesto que en los catalizadores preparados por mezcla física la interacción metal-soporte es débil. 
Por otra parte, estos catalizadores tampoco presentan grandes diferencias de actividad catalítica en la 
hidroisomerización de n-decano al variar el contenido de metal, con lo que puede deducirse que 
mediante esta técnica de preparación no se consigue una adecuada interacción entre los centros ácidos 
y met&licos necesaria en los catalizadores bifuncionales. 
6.3 CATALIZADORES PREPARADOS POR INTERCAMBIO IONICO 
6.3.1 Intercambio ihico en fase acuosa 
La técnica de incorporación de la función metálica en catalizadores bifuncionales basada en el 
intercambio iónico en fase acuosa consiste en poner en contacto un soporte sólido, con una disolución 
acuosa de una especie catiónica del metal que se desee introducir en el catalizador, durante el tiempo 
necesario para alcanzar el equilibrio. Las variables que afectan al grado de intercambio son: 
concentración de la especie catiónica del metal en la disolución inicial (C,,), pH, relación entre el 
volumen de disolución y la masa de soporte (V,/M,,) y la temperatura (T) a la que tiene lugar el 
proceso. 
A fin de determinar las condiciones de partida que permitan llegar al grado de intercambio 
deseado en el catalizador, se realizó una serie de experimentos de intercambio iónico con disoluciones 
acuosas de nitrato de níquel (complejo (Ni(H10),)2+) modificando la concentración inicial, C,,, 
temperatura, T, pH y tiempo de contacto, t, manteniendo constante la relación volumen de disolución 
a peso de soporte en 50 ml/g, según el procedimiento descrito en el apartado 4.2.3.~. Se empleó como 
soporte zeolita ZSM-5 tanto en forma sódica, como zeolita ácida obtenida a su vez intercambiando 
la forma sódica con ácido clorhídrico según el proceso operativo descrito en el apartado 42.2. Los 
resultados obtenidos se presentan en la tabla 6.2, donde se indican las condiciones del proceso de 
intercambio, el número de etapas que se llevan a cabo, y el porcentaje de níquel intercambiado. 
Se puede observar que en el intervalo de condiciones investigado, no se supera un contenido 
final de níquel en el catalizador del 0,15% en peso, valor que no se supera ni siquiera repitiendo el 
proceso varias veces. 
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C, (molll) pH ‘UoC) t (h) ETAPA % Ni 
0,Ol 25 24 * 0,03 
0.01 25 24 ** 0.05 
0.1 25 24 * 0.04 
0.1 25 24 +* 0.05 
0.1 25 24 *** OJI6 
0.5 25 24 * 0.06 
0.5 25 24 ** 0.08 
OS 25 24 *** 0,08 
2 11.5 30 24 * 0.01 
2 3 30 24 * 0.01 
2 3 30 24 * 0,07 
0.25 9 30 18 * 0,13 
0,25 3.9 30 18 * 0,03 
0.25 3.9 60 3 * 0,05 
1 2.7 70 10 * Ro4 
1 61 60 5 * 0,15 
1 10.9 60 48 * 0,02 
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En la figura 6.12 se presenta el pertil de reducción correspondiente a la muestra I-ll, en la 
que se indica el consumo de HZ, muy inferior al estequiométrico, lo que sería indicativo de que la 
mayor parte del Ni incorporado no se reduce en estas condiciones, precisando temperaturas superiores 
a 550°C. Por otra parte se puede observar que el pico de reducción aparece en tomo a 390°C 
(temperatura superior a la de reducción del óxido libre, 28O”C), que implica una mayor intensidad 
de la interacción metal soporte respecto a los catalizadores preparados por mezcla física. 
A pesar de la pequeña cantidad de Ni incorporado, se llevó a cabo un ensayo de actividad 
catalítica, para ver si mediante esta técnica, contenidos bajos de metal resultaban efectivos. 
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figura 6.12: TPR del catalizador preparado por intercambio iónico en fase acuosa 
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En la figura 6.13 se muestran los resultados obtenidos con este catalizador y los 
correspondientes a la zeolita HZSMJ. Se puede observar que los @metros de reacción son 
pticticamente coincidentes. En cuanto a la distribución de productos, la proporción de hidrocarburos 
de 5 o más átomos de carbono resulta ligeramente superior para el catalizador preparado por 
intercambio iónico. De todo esto se deduce que sería necesario incorporar una cantidad superior de 
metal. Sin embargo, la baja capacidad de cambio de la zeolita, y el hecho de que el intercambio de 
iones monovalentes por cationes de valencia superior se vea desfavorecido, impiden llegar a mayores 
contenidos de metal en el catalizador. 
6.3.2 Intercambio iónico en estado xílido 
Existen pocos datos experimentales en bibliografía sobre el intercambio iónico en estado sólido 
en zeolitas. Rabo (Rabo y col., 1973) fue el primero en describir el desplazamiento de protones por 
distintos cationes (Na+, Ba**, Zn’+ Ca’+), al calcinar mezclas de zeolita Y con distintos haluros , 
(NaCl, CaCl,, etc.) a temperaturas próximas a 400°C. Observó que se producía HCI y que la 
actividad de estas zeolitas en distintos procesos catalíticos, isomerización de buteno, desalquilación 
de cumeno o craqueo de parafinas, se reducía intensamente, debido a que los protones de los grupos 
ácidos eran reemplazados por los cationes metilicos, como mostraban los análisis de IR (desaparición 
de las bandas correspondientes a los grupos ácidos). Mediante tratamiento con vapor de agua se 
restablecía la actividad, Posteriormente, Clearftield (Cknt$ie/<l y col., 1973) estudió el intercambio 
iónico en fase sólida entres haluros tales como ZnCl,, CuCl,, NiC&, CoCI,, MnCl,, CrCl,, etc. y 
distintas zeolitas en forma ácida (A, X, Y). Algunos autores (Karp y cof.,1988) han realizado 
estudios sistemáticos para determinar si se produce un grado significativo de intercambio de cationes 
di y trivalentes al calcinar zeolitas en forma ácida con los haluros de los correspondientes cationes y 
cómo las propiedades de los catalizadores obtenidos difieren de los preparados convencionalmente 
mediante intercambio iónico en fase acuosa. 
Inicialmente el intercambio de protones de la zeolita con cationes de metales alcalinos se 
empleaba para la eliminación de la acidez de la zeolita. Sin embargo, la incorporación de metales de 
transición y tierras raras mediante esta técnica ofrece una alternativa a la preparación de catalizadores 
bifuncionales y permite un mayor conocimiento de las reacciones que se pueden producir durante las 
etapas de calcinación en la preparación de catalizadores y en la propia reacción catalítica. 
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Figura 6.13: Comparación del catalizador preparado por intercambio iónico y HZSM-5: a) 
Parámetros de reacción, b) Distribución de productos 
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De la bibliografía consultada se deduce que: 
l.- La reacción entre sales catiónicas y la zeolita HZSM-5 depende de la naturaleza del anión, 
dándose los mayores grados de intercambio con cloruros metiicos, por la generación de HCl 
en fase gas mientras que si se utilizan sulfatos se obtienen menores grados de intercambio en 
las mismas condiciones y el anión permanece en la zeolita (Berun y col., 1990). 
2.- La incorporación de cationes en la zeolita cuando se utilizan óxidos medicos y la 
dispersión de los óxidos depende en gran medida de su punto de fusión (Kurge y col., 1992; 
Berun y col., 1999. Así por ejemplo el Ni0 no se intercambia con los protones de la HZSM-5 
a 500°C mientras que el Mn,O, se intercambia en un 30-40% en las mismas condiciones. El 
comportamiento de las sales que se descomponen a óxidos es similar. 
Por todo ello se eligió como precursor de Ni para el método de incorporación de la función 
medica por intercambio iónico en estado sólido el cloruro de níquel. La reacción que puede tener 
lugar es: 
NiCl? + HZSM-5 - NiZSM-5 + HCI (g) 
de forma que un exceso de NiCl?, sobre el estequiométrico calculado según la capacidad de 
intercambio en la zeolita (0,53 meqlg) así como la producción de un compuesto gaseoso, HCI, 
desplazarían la reacción en el sentido de obtención de NiZSM-5. 
Para llevar a cabo el intercambio en fase sólida se utilizaron tres concentraciones de 
NiCl,.óH,O y zeolita ZSM-5 en forma ácida de acuerdo con la siguiente tabla: 
CATALIZADOR 
Tanto por ciento de la capacidad 
teórica de cambio 
% Ni 
JSSl 100 1,56 
ISs2 60 0,93 
ISS3 EXCESO 50% 2,37 
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- InJuencia de la temperatura 
Para seleccionar la temperatura necesaria a la que llevar a cabo la reacción de intercambio en 
fase sólida se realizaron termogravimetrías de los catalizadores ISSI y ISS2 en atm6sfera de He y aire, 
sometiendo previamente las muestras a una etapa isoterma a 120°C en flujo de He o aire a fin de 
eliminar el agua. En las figuras 6.14 y 6.15 se han representado las curvas de perdida de peso 
obtenidas, asf como su derivada, indicándose la temperatura y tanto por ciento de las perdidas de peso 
que se producen. 
Las transformaciones que podrían tener lugar y el tanto por ciento de perdida de peso en cada 
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Figura 6.14: Termogravimetría del catalizador 1SSI:a) He, b) Aire. 
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Figura 6.15: Termogravimetría catalizador ISS?: a) He. b) Aire. 
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Se puede observar que tanto en el catalizador ISS 1 como en el ISS2, las curvas de pérdida de 
peso son independientes de la atmósfera He o aire empleada para llevar a cabo la termogravimetría, 
apareciendo dos picos a temperaturas aproximadas de 150°C y 430°C. El primero de ellos puede 
atribuirse a la desaparición del agua residual de hidratación del NiCl que permanece a pesar de la 
etapa previa isoterma a 120°C. La reacción de intercambio o descomposición de la sal parece llevarse 
a cabo entre 430-44O”C, siendo las pkdidas de peso que se producen a esta temperatura intermedias 
entre las correspondientes a las transformacióne del NiCl, en Ni o en NiO, por lo que podrían darse 
simultaneamente. Por ello se eligió para llevar a cabo el proceso de intercambio una temperatura de 
55O”C, en atmósfera estática de aire y un tiempo de 5 horas. 
En la figura 6.16 se representan los resultados de reacción obtenidos para los catalizadores 
KS1 e ISS3 junto con los correspondientes a la zeolita HZSM-5, observándose que no existe apenas 
variación de los parámetros de reacción, en tanto que las curvas de distribución de productos son 
similares para los dos catalizadores, siendo mayor la proporción de hidrocarburos de 5 o más átomos 
de carbono y menor la de los de 3 átomos de carbono respecto a las obtenidas con HZSM-5. 
A fin de obtener información sobre la interacción metal-soporte de los catalizadores ISSI, 
KS2 e ISS3, se llevaron a cabo reducciones térmicas programadas de los mismos. En la figura 6.17 
se muestran los TPR de estos catalizadores así como los consumos reales y téoricos y las temperaturas 
correspondientes al pico mayoritario. Los catalizadores presentan TPR de características similares a 
los obtenidos para catalizadores preparados por mezcla física, sin presentar por tanto la fuerte 
interacción de los catalizadores preparados por intercambio iónico en fase acuosa. 
Por otra parte, a fin de confirmar la incorporación del níquel, los catalizadores se lavaron con 
agua y posteriormente con disoluciones acuosas de HCI (0, IN), observándose que el contenido final 
de metal, se mantenía, indicativo de que el Ni incorporado no estaba intercambiado. Por ello, con 
el fin de comprobar que la temperatura no era limitante para llevar a cabo la reacción de intercambio 
iónico en estado sólido, se preparó de nuevo el catalizador ISSl pero a 65O”C, temperatura máxima 
en el caso de la zeolita ZSM-5 por encima de la cual pierde cristalinidad. Los resultados de reacción 
correspondientes al catalizador calcinado a 650°C se muestran en la figura 6.18, en la que se 
comparan con el catalizador calcinado a 550°C. Se puede observar una ligera disminución de IOS 
parámetros de reacción y de la proporción de hidrocarburos de 4 o más átomos de carbono, debido 
posiblememte a la menor reducibilidad del níquel. 
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Figura 6.16: Comparación de los catalizadores ISSI e ISS3 con HZSM-5:a) Parámetros de 
reacción, b) Distribución de productos. 
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CALCINADOS EN ATMOSFERA ESTATICA DE AIRE, 55O”C, 5h 
-1ss 1 
-----1ss2 
. . . . . ISS3 
%Ni TPR %Ni T,,, ("C) 
1,44 1,56 326 
1,21 0,93 306 
4 I I I I I I 
200 250 300 350 400 450 
TRh4T’ERATURA (“C) 
Figura 6.17: Perfiles de reducción de los catattzadores ISS 1, ISS2, ISS3 
En la figura 6.19 se muestra el TPR de este catalizador que presenta dos picos mayoritarios 
de reducción, uno a 260°C y otro a 625°C. El consumo real de hidrógeno representa un 52% (0,81% 
Ni) del tedrico, lo que indica que parte del níquel no se reduce en el TPR. Por ello, se reoxidó el 
catalizador en flujo de aire a 65O”C, observándose entonces un consumo del 97% del H, teórico 
(1,s 1% Ni), desdoblándose el primer pico de reducción en dos a 234°C y 260°C respectivamente. De 
ello se deduce que un aumento en la temperatura de calcinación provoca un descenso de reducibilidad 
del níquel, recuperable con una etapa intermedia de oxidación. Esto es debido según algunos autores 
(Coughlun y col. ,195X7) a la migración de las partículas metálicas en la etapa de reducción a posiciones 
diferentes que al ser oxidadas y reducidas de nuevo darían lugar a perfiles diferentes de reducción. 
Por otra parte la capacidad ácida del catalizador, medida por deserción térmica programada 
de amoníaco, permanece constante, indicativo de que durante la etapa de reducción se regeneran los 
centros ácidos. 
Aumentando la temperatura de hidrogenación del catalizador ISS 1 (calcinado a 650°C) de 
300°C a 450°C se pudo observar, figura 6.20 a y b, que se consigue un ligero aumento de 10s 
parámetros de reacción y de la proporción de hidrocarburos de 4 o mas átomos de carbono por 10 que 
un aumento de la temperatura de hidrogenación favorece lógicamente la reducibilidad del metal. 
HIDROISOMERIZACION DE n-DECANO CON CATALIZADORES NilZSM-S pág. 160 







T, =55O”C T, = 650°C 













t,= 5 h 
T,= 300°C 
DISTRIBUCION DE HIDROCARBUROS POR ATOMO DE CARBONO 
Figura 6.18: Influencia de la temperatura de preparación, T,: a) Parámetros de reacción, b) 
Distribución de productos 
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- Preparación en flujo de gas 
Debido a la naturaleza de la reacción de intercambio en estado sólido, en la que uno de los 
productos de reacción es un gas, la calcinación en flujo de gas favorecería el desplazamiento de la 
reacción en el sentido de producción de HCl(g) y por tanto de NiZSM-5 intercambiado, por lo que 
se procedió a preparar catalizadores con un 156 % de Ni calcinados tanto en flujo de He como de 
aire en el mismo equipo TPD/TPR 2900 en el que se obtuvieron los perfiles de reducción, los cuales 
se muestran en la figura 6.21. Se puede observar que existe gran diferencia entre los perfjles de 
reducción obtenidos y los correspondientes a los catalizadores calcinados estaticamente (figura 6.16). 
En el catalizador calcinado en flujo de aire se observan dos picos, el primero a 271 “C , y el segundo, 
mayoritario, a temperatura de 450°C muy nítido y estrecho, indicativo de un tamaño de partícula 
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Figura 6.19: Perfil de reducción del catalizador preparado a 650°C 
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Figura 6.20: Influencia de la temperatura de hidrogenación: a) Parámetros de reacción, b) 
Distribución de productos. 
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En el catalizador calcinado en flujo de He aparecen varios picos, el primero que coincide con 
el obtenido para el catalizador calcinado en flujo de aire, aunque de mayor proporción, y varios picos 
entre 350-52O”C, lo que indica la existencia de partículas más grandes o de variedad de tamaños. 
Debido a la gran influencia que el flujo de gas ejerce en este método de incorporación de la 
función metálica se llev6 a cabo la preparación en una instalación de lecho fijo, en flujo de N2 de 50 
mlN/min g, a 45O”C, durante 5 horas con una etapa de previa isoterma a 150°C a fin de eliminar el 
agua. 
En la figura 6.22 se muestra el TPR de este catalizador, observándose la aparición de un único 
pico a 526”C, con un consumo de un contenido de metal del 0,94% de Ni frente a 1,56% téorico, que 
indica que parte del Ni queda sin reducir. Sometiendo el catalizador a una oxidación en flujo de aire 
a 650°C durante 30 minutos se observa que aparecen dos picos de reducción a temperaturas mucho 
más bajas (250-325°C) y un consumo de Hz correspondiente al 100% (1,56%Ni). Como en el caso 
del catalizador preparado a 650°C. esto se debe a la movilidad de las especies metálicas en las etapas 
de reducción y oxidación, que provocaría cambios en las posiciones del metal, reflejados en los 
perfiles de los TPR. 
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Figura 6.21: Perfiles de reducción de los catalizadores calcinados en flujo de He y aire 
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Figura 6.22: Perfiles de reducción del catalizador preparado en flujo de N, 
En la figura 6.23 se muestran los parámetros de reacción y las curvas de distribución de 
productos obtenidas para este catalizador (preparación en flujo de nitrógeno a 450°C durante 5 horas) 
comparadas con las obtenidas en un catalizador con el mismo contenido de metal, preparado en 
atmósfera estática de aire a 650°C ambos hidrogenados a 450°C. Se observa que la preparación en 
flujo de N, provoca un aumento de la conversión total y hacia isómeros de n-decano y un descenso 
en la selectividad hacia isómeros totales. En cuanto a las curvas de distribución, la calcinación en flujo 
favorece la proporción de hidrocarburos de hasta 3 átomos de carbono, en tanto que disminuye la 
proporción de hidrocarburos de C, y Cs. 
De todo lo anterior se deduce que en catalizadores preparados por intercambio en estado sólido: 
- El contenido de metal ejerce una débil influencia en los parámetros de reacción de debido a 
que presentan interacciones metal-soporte similares a las que presentaban los catalizadores 
preparados por mezcla física de la zeolita con NiO. 
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Figura 6.23: Comparación de catalizadores preparados estáticamente y en flujo de gas. 
a)Parámetros de reacción, b) Distribución de productos 
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- El aumento en la temperatura de calcinación provoca un descenso de la reducibilidad de la 
especie metAlka, que en parte puede ser compensado aumentando la temperatura de 
hidrogenación 
- La mayor influencia la ejerce el hecho de que la preparaci6n se realice estiticamente o en 
flujo de gas: los catalizadores calcinados en flujo de gas muestran altas temperaturas de 
reducción y por ello menor reducibilidad. No obstante, los resultados de reacción obtenidos 
con estos catalizadores son similares a los de los catalizadores preparados por mezcla física. 
6.4 CATALIZADORES PREPARADOS POR IMPREGNACION 
Existen varios mkodos para llevar a cabo la impregnación de un soporte, entre los que se. 
encuentra la impregnación a vacío, en la que el disolvente de la sal del compuesto precursor se elimina 
mediante vacío, la impregnación húmeda en la que el soporte se pone en contacto con una disolución 
cuyo exceso se elimina por filtración, y la impregnación a humedad incipiente, en la que el soporte 
se moja con una determinada cantidad de disolución y el disolvente se elimina.por evaporación con 
calefacción. De entre todas ellas se seleccionó, la impregnación a humedad incipiente que presenta la 
ventaja de su simplicidad, bajo coste y reproducibilidad de los catalizadores así preparados, como lo 
prueba su amplia utilización en la fabricación de catalizadores industriales que requieren riguroso 
control de la cantidad de componente activo presente en los mismos (Saffeg7eld, 1982). La única 
desventaja de esta técnica sería la impuesta por el límite de solubilidad del compuesto precursor en 
el disolvente utilizado, que puede soslayarse llevando a cabo la impregnación en pasos múltiples. 
De acuerdo con este método, se adoptó el criterio de utilizar un volumen de disolución 
impregnante ligeramente superior al volumen de poros, el mínimo necesario para mojar el sólido, 
formando una pasta. Se hicieron ensayos previos en blanco con el disolvente a fin de determinar este 
volumen mínimo, resultando valores comprendidos entre 0.6 y 1 ml/g de catalizador para las 
diferentes zeolitas empleadas. 
Posteriormente a la impregnación y de acuerdo con las clásicas etapas de preparación de 
catalizadores (Marur y col., 1989) se realizaron las correspondientes etapas de secado, calcinación e 
hidrogenación. 
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Para seleccionar las condiciones mas favorables para la obtención de un catalizador de 
hidroisomerización basado en la impregnación a humedad incipiente de la zeolita HZSM-5 con sales 
de nfquel, se ha llevado a cabo un estudio de las variables más interesantes en cada una de las etapas 
de preparación del catalizador, asf como de la influencia de la relación centros metAlicos/centros 
ácidos, tras comprobar la reproducibilidad del método de preparación y seleccionar un precursor de 
la función metAlka. En el estudio de cada etapa se mantuvieron constantes todas las variables de 
preparaci6n excepto las correspondientes a esa etapa, seleccionándose los valores mas favorables para 
la hidroisomerización de n-decano, quedando fijadas para el estudio de la etapa siguiente. El esquema 
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6.4.1 Reproducibilidad del metodo de preparación 
A tin de determinar el grado de reproducibilidad del método de preparación del catalizador 
incorporando la función metaka mediante la técnica de impregnación a humedad incipiente, se 
realizaron cuatro experimentos comparativos en las mismas condiciones de reacción, seleccionadas en 
el apartado 6.1, para cuatro catalizadores preparados de acuerdo con el procedimiento descrito en el 
apartado 4.2.3, por impregnación de zeolita HZSM-5 de relación WA1 igual a 29 a partir de una 
disolución acuosa de nitrato de trique1 hexahidratado con un contenido final del metal del 2% en el 
catalizador. Las condiciones de preparación de este catalizador, y el valor de los parámetros de 
reacción obtenidos son los que se indican en la tabla 5.6. 
En la figura 6.24 se han representado los parámetros de reacción y distribución de productos 
obtenidos para estos experimentos. Puede observarse la buena concordancia existente entre los cuatro 
experimentos siendo las desviaciones típicas menores del 5%, lo que puede considerarse dentro del 
error de los métodos analíticos utilizados. 
6.4.2 Selección de las condiciones de preparación 
El método de impregnación consiste en depositar el compuesto precursor de la función metahca 
sobre la superficie de la zeolita o soporte. Cuando un soporte se pone en contacto con una disolución 
que contiene el compuesto precursor metálico con una determinada concentración, la disolución 
penetra mpidamente en el sistema poroso debido a fuerzas capilares, existiendo dos casos límite, o 
bien se establece una interacción fuerte entre el compuesto y el soporte, estableciéndose un gradiente 
de concentraciones en la partícula del catalizador, o bien la interacción es débil, alcanzándose 
distribuciones uniformes del metal en el soporte. En este último caso, debido a la débil retención del 
compuesto metalico puede existir una redistribución durante las etapas posteriores a la impregnación, 
tales como, secado, calcinación e hidrogenación, que influyen decisivamente en la distribución final 
del componente activo en el soporte ( Murcilly y Frunck, 1984, dependiendo la importancia relativa 
de cada una de ellas, de la interacción metal-soporte que se establece durante la etapa de 
impregnación. Por el contrario, si el metal se tija fuertemente sobre el soporte, la distribución del 
metaI depende principalmente de las condiciones de impregnación. 
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Figura 6.24: Reproducibilidad del método de impregnación: a) Parámetros de reacción, b) 
Distribución de productos 
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Los resultados obtenidos en el apartado 6.3, relativo al intercambio iúnico en fase acuosaponen 
de manifiesto que la cantidad de níquel incorporada mediante esta tkcnica es muy pequeña, cuando se 
preparan catalizadores por el método de impregnación. Aunque la concentración de iones Ni durante 
la impregnación es mayor que la correspondiente a los experimentos de intercambio, concurren 
circunstancias que reducen el grado de intercambio, tales como: relación volumen de disolución a 
masa de catalizador inferior a la utilizada en el estudio de intercambio, elevado pH, etc. Por tanto se 
puede considerar que no existe pr&icamente intercambio i6nico durante la etapa de impregnación, 
la interacción metal-soporte en esta etapa sera débil, y la distribución y dispersión met&a del 
catalizador no estara determinada por esta etapa, por lo que parece lógico suponer que las etapas mas 
significativas en la preparaci6n del catalizador sean las de secado, calcinación y su posterior activación 
por hidrogenación. No obstante, existen evidencias experimentales de la interacción metal-soporte de 
carácter fuerte en catalizadores preparados por impregnación que tienen lugar en las etapas de 
calcinación o reducción (intercambio iónico en estado sólido, SMSI, etc.). 
i) Selección del precursor de la finciún mcrdlica 
El precursor empleado influye en gran medida en la distribución del metal en el catalizador, 
por una parte su tamaño determina el acceso al interior de los poros, su carkter, ácido o básico su 
localización en distintos centros, su naturaleza, orgánica o inorgánica la aparición de coque en la etapa 
de calcinación, o la generación de venenos para el catalizador (Cl, etc). Aunque la etapa de 
impregnación no determina la distribución final del metal, la naturaleza del precursor puede llegar a 
determinar las condiciones de las etapas posteriores de preparación (temperatura de descomposición 
del precursor etc). 
Con el tin de evaluar la influencia que el precursor de la función met&lica tiene sobre los 
parámetros de reacción, se realizaron dos series de experimentos (tabla 5.7) para concentraciones 
finales de metal en el catalizador del 2 y 5% respectivamente, utilizando tres compuestos precursores 
de la función metaka diferentes, nitrato de níquel y nitrato de etilendiaminníquel, ambos en disolución 
acuosa y acetilacetonato de níquel en disolución acética. En la tabla 6.4 se muestran los parámetros 
de reacción de estos catalizadores, observándose que para un contenido del 2% de metal el valor 
máximo de conversión total se obtiene para el catalizador preparado con el complejo de 
etilendiaminníquel (ETEN2), en tanto que el valor máximo de selectividad hacia isómeros de n-decano 
resuha para el catalizador preparado con acetilacetonato de níquel (ACAC2). Sin embargo, para un 
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contenido del 5%, el valor máximo de conversión total corresponde al catalizador preparado con 
nitrato de níquel (nrrrs), siendo los valores de la selectividad hacia isómeros de n-decano muy 
similares en los tres casos. 
Tabla 6.4: Parametros de reacción de los catalizadores preparados con distintos compuestos 
precursores de la función metalka 
A la vista de estos resultados puede deducirse que la influencia del precursor de la función 
metálica depende no solo de su naturaleza, sino también del contenido en metal, es decir de la cantidad 
utilizada de dicho precursor en la impregnación. Así puede observarse (figura 6.25) que en los 
catalizadores preparados con nitrato de níquel, la conversión total y hacia isómeros de n-decano así 
como su selectividad, aumentan al hacerlo el contenido de metal, en los catalizadores preparados con 
acetilacetonato se observa la tendencia opuesta, en tanto que en los preparados con el complejo de 
etilendiamina, los parametros de reacción apenas se ven afectados por el incremento en el contenido 
de metal. 
En la figura 6.26 se muestran las distribuciones de productos de estos catalizadores, similares 
en todos los casos, destacando tan solo el cambio en las proporciones relativas Cr a C6 al pasar de un 
2% de niquel al 5% en los catalizadores preparados con nitrato. 
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Figura 6.25: Parámetros de reacción: a) Nitrato de níquel, b) Acetilacetonato de níquel, c) 
Nitrato de etilendiaminníquel 
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Figura 6.26: Distribución de productos: a) Nitrato de níquel, b) Acetilacetonato de níquel, c) 
Nitrato de etilendiaminníquel 
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Todo esto puede deberse a que el tamaño del precursor incide directamente sobre la forma de 
depositarse el metal en la zeolita. En el caso del nitrato de níquel, su tamaño le permitirfa acceder al 
interior de los poros de la zeolita por capilaridad, dando lugar a una mejor distribución del metal, en 
tanto que el gran tamaño del acetilacetonato y del complejo de etilendiamina provocarfa un 
taponamiento progresivo de los poros al aumentar la cantidad de metal incorporado, siendo éste más 
acusado en el acetilacetonato. 
Para comprobar este efecto se llevaron a cabo la deserción de amoníaco de estos catalizadores 
y en la figura 6.27 se muestran los TPD comparados con el correspondientes a la zeolita HZSM-5 sin 
metal, así como la cantidad total de amoníaco adsorbida por gramo de catalizador, A,. Se puede 
observar que la acidez de los catalizadores preparados con nitrato de níquel resulta similar a la de la 
zeolita, en tanto que la correspondiente a los catalizadores preparados con acetilacetonato resulta 
inferior, debido al “taponamiento” de los poros por el gran tamaR del precursor. En cuanto a los 
catalizadores preparados con etilendiamina la disminución de la acidez respecto a la zeolita sólo se 
observa para una concentración del 5%. Para este catalizador no se observa influencia en los 
parámetros de reacción al aumentar el contenido de metal, debido a la disminuci6n de acidez 
observada que mantendría constante la relación centros metálicoskentros ácidos. 
Otro factor a tener en cuenta es el pH de las disoluciones impregnantes, ácido en las 
disoluciones de nitrato y de acetilacetonato y básico en la correspondiente al complejo de 
etilendiamina. Esto podría determinar en gran medida la distribución del metal en la superficie, que 
sería totalmente diferente en el caso de la etilendiamina y del acetilacetonato.Para comprobar este 
efecto se realizaron termogravimetrfas de catalizadores preparados con nitrato de níquel como 
precursor con contenidos de metal de 2, 5 y 10% de metal que se muestran en la figura 6.28. En ella 
se observa la presencia de una pérdida de peso mayoritaria a una temperatura que se desplaza hacia 
la correspondiente a la descomposición del nitrato de níquel puro (300°C) conforme aumenta el 
contenido de metal. 
Algo similar ocurre en las termogravimetrías de los catalizadores preparados con 
acetilacetonato, figura 6.29, en las que se observa una pico secundario, en tomo a 415°C que aparece 
mas nítidamente en el catalizador del 5%. Para estos dos precursores, parece por tanto que aumentar 
el contenido de metal la interacción compuesto precursor-soporte, que se establece en la etapa de 
impregnación, se debilita, y disminuye la temperatura de descomposición. 
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Figura 6.27: Perfiles de deserción de amoníaco de los catalizadores: a)Precursor nitrato, b) 
precursor acetilacetonato, c) precursor etilendiamina 
HlDROISOMElUZACION DE n-DECANO CON CATALIZADORES NiIZSM-S pág.176 
85 - 5  ---CATALIZADOR NIT2 
- - CATALIZADOR NIT5   I  I  
CATALIZADOR NITIO I  I I  
80 
% -0.05 - 
% 
I i I,’ 
: ,:,’ 
: ‘i,’ 
: : : 
: : 
: : : : J 
-0.10 - : : : : 
: ,_.’ 
I I I I I I I I 
150 200 250 300 350 400 450 500 550 
TEMPERATURA(Y) 
Figura 6.28: Termogravimetrías de los catalizadores preparados con nitrato de níquel 
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Sin embargo, en el caso del complejo de etilendiaminníquel, figura 6.30, las termogravimetrías 
muestran un pico a 300°C que no se desplaza al aumentar el contenido de metal. En resumen, el Ph 
de las disoluciones impregnantes influye en el desplazamiento de la temperatura de descomposición 
del compuesto precursor con el contenido de metal. Esto podría ser debido a la disposición del 
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Figura 6.29: Termogravimetrías de los catalizadores preparados con acetilacetonato de níquel 
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Por último en la figura 6.31 se muestran los perfiles de reducción térmica programada de los 
catalizadores preparado8 con los distintos compuestos precursores, tras ser calcinados, y un contenido 
final de metal del 5%, junto con el correspondiente a Ni0 obtenido por calcinación del nitrato, en las 
condiciones de preparación de los catalizadores. 
150 200 250 300 350 JO0 
TEMPERATURA (“‘2) 
Figura 6.30: Termogravimetrías de los catalizadores 
etilendiaminníquel 
preparados con nitrato de 
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Se puede observar que los precursores conducen a perfiles de reducción muy diferentes, 
indicativo de la distinta distribución de metal obtenida en cada caso. En todos los catalizadores el pico 
mayoritario aparece a una temperatura inferior a la del Ni0 sin soportar, siendo en general las 
temperaturas a las que aparecen los picos de reducción de estos catalizadores relativamente bajas de 
lo que se deduce que la interacción metal-soporte que se establece es débil. 
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Figura 6.31: Perfiles de reducción de los catalizadores preparados con los distintos precursores 
y un 5% de níquel 
En las figuras 6.32 a 6.33 se muestran las microfotografías obtenidas para tres de los 
catalizadores preparados por impregnación con cada uno de los precursores, nitrato de níquel, 
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- Velocidad de calefacción 
Con el fin de evaluar el efecto que ejerce la velocidad de calefacción en la etapa de secado 
sobre la eficacia del catalizador, en la figura 6.35 se presentan los parametros de reacción y la 
distribución de productos de los catalizadores preparados (tabla 5.8), con velocidades de calefacción 
de 2, 5”Clmin y calefacción brusca en la etapa de secado. 
Puede observarse que cuando la velocidad de calefacción es elevada la conversión aumenta, 
debido posiblemente a que el tamaño de los cristales formados es menor, y por tanto mayor la 
dispersión metAka, lo que da lugar a un mayor número de centros iniciadores (metal) tras la 
calcinación y la reducción. 
Cuando la velocidad de calefacci6n es muy lenta (2”Clmin) se obtiene una menor conversión 
en tanto que la selectividad hacia isómeros de n-decano obtenida es superior. Este hecho ha sido 
observado en un trabajo anterior (Calles, 1994) en el que se pone de manifiesto que los agregados 
moleculares responsables de una menor dispersión de metal dificultan la difusión de los reaccionantes 
en el interior de los poros de la zeolita dando lugar a menores conversiones. Sin embargo, dichos 
agregados metAlicos facilitan la migración de especies de hidrógeno disociadas sobre el metal, y por 
tanto el fenómeno de spillover, favoreciendo las reacciones de isomerización frente a las de craqueo, 
obteniéndose mayores selectividades hacia isómeros de n-decano. 
En cuanto a la distribución de productos, apenas se ve afectada por la variación de la velocidad 
de calefacción de la etapa de secado en la preparación de los catalizadores. 
Los perfiles de reducción de los catalizadores preparados con velocidades de calefacción 
durante la etapa de secado de 2”Clmin y brusca se presentan en la figura 6.36, donde se observa que 
la forma de las dos curvas es la misma: el pico de mayor consumo de hidrógeno aparece a 26O”C, 
por debajo de la temperatura necesaria para reducir el NiO, apareciendo además dos picos a 350°C 
y 410°C aproximadamente, que representan el 50% del consumo total de HZ, independientemente del 
catalizador. 
Estos resultados son lógicos si suponemos que la velocidad de calefacción no debe influir en 
la fuerza con la que el óxido metálico esta anclado o interacciona con la zeolita, sino solo sobre su 
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Figura 6.35: Influencia de la velocidad de calefacción de la etapa de secado: a) Parámetros 
de reacción, b) Distribución de productos 
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dispersión methlica y por tanto sobre el tamaño de los cristales. Basándose en todo esto, con el fin de 
obtener la mayor dispersión meMica posible, se seleccionó una velocidad de calefaccih brusca para 




Figura 6.36: Perfiles de reducción de los catalizadores preparados con distintas velocidades 
de calefacción en la etapa de secado 
- Temperatura de secado 
Con objeto de estudiar la influencia de la temperatura de secado, se prepararon catalizadores 
idénticos pero utilizando tres temperaturas de secado, 100, 110 y 120°C. En la figura 6.37, se 
muestran los ptimetros de reacción y distribución de productos de estos catalizadores (tabla 5.8), 
observándose que para temperaturas superiores a los 110°C esta variable no tiene un efecto 
significativo, mientras que para una temperatura de secado de 100°C se aprecia un descenso de la 
conversión total y a isómeros de n-decano. Esto puede deberse a que en estas condiciones el secado 
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del catalizador no es total y el agua que queda retenida en los poros de la zeolita, afecta a la etapa de 
calcinación. 
En cuanto a la distribución de productos es similar para las tres temperaturas de secado. Por 
esto, se seleccionó una temperatura de 1 lO”C, por considerar este valor suficiente para eliminar el 
agua del catalizador, a temperaturas inferiores no hay seguridad de que así sea y temperaturas 
superiores no conllevan cambios apreciables en los parámetros de reacción. 
- Tiempo de secado 
En la figura 6.38 se han representado los valores de los parámetros de reacción y distribución 
de productos, obtenidos para catalizadores (tablas 5.7 y 5.8) preparados con tiempos de secado de 2, 
5 y 14 horas. Parece observarse de nuevo una menor conversión total y a isómeros de n-decano, así 
como menor selectividad hacia la isomerización, para un tiempo de secado de 2 horas. 
Como en el caso de la temperatura, aunque con una dependencia menos intensa, este tiempo 
no es suficiente para la total eliminación de agua. A partir de 5 horas los parametros de reacción se 
mantienen constantes, lo que es indicativo de que un tiempo de secado de 5 horas permite eliminar 
el agua en las condiciones ensayadas. En cuanto a la distribución de productos no se ve afectada por 
esta variable. 
Por todo ello, se. seleccionó un tiempo de 5 horas con calefacción brusca a 110°C para la etapa 
de secado. 
iii) Selección de las condiciones de calcinacicín 
Una etapa de gran influencia en la preparación de catalizadores bifuncionales mediante la 
técnica de impregnación, es la etapa de calcinación que consiste en un tratamiento a media-alta 
temperatura para descomponer el compuesto precursor de la función metálica, habitualmente en 
atmósfera oxidante, y que puede producir variaciones en las propiedades de la función ácida 
(deshidroxilación de centros ácidos, formación de aluminio extrarred), de la función metalica 
(sinterización, formación de distintas especies metálicas) así como de las interacciones metal-soporte 
(intercambio iónico en fase sólida, interacción metal-soporte fuerte (SMSI), etc.,). A continuación se 
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Figura 6.37: Influencia de la temperatura de secado: @Parámetros de reacción, b)Distribución 
de productos 
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Figura 6.38: Influencia del tiempo de secado: a)Parámetros de reacción, b) Distribución de 
productos 
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presentan los resultados obtenidos al modificar algunas de las variables tales como temperatura, 




Para estudiar el efecto que ejerce la temperatura de calcinación sobre los parámetros de la 
reacción de hidroisomerización, se realizó una serie de experimentos con catalizadores preparados con 
temperaturas de 300, 450, 550 y 650°C de esta etapa, tabla 5.8 y 5.9, así como un experimento con 
un catalizador en el cual se suprimió la etapa de calcinación del catalizador. 
En la figura 6.39 se presentan los valores de los parametros de reacción asf como la 
distribución de productos de estos catalizadores. Puede observarse que la conversión total presenta un 
máximo a la temperatura de calcinación de 450°C coincidiendo con un mínimo para la selectividad 
hacia isómeros del n-decano. De 300 a 450°C la conversión total presenta un aumento brusco, 
mientras que a temperaturas superiores a 450°C decrece ligeramente. La selectividad hacia isómeros 
de n-decano muestra una tendencia exactamente contraria a la conversión total y la selectividad hacia 
isómeros de 6 o mas átomos de carbono disminuye ligeramente al aumentar la temperatura de 
calcinación. 
Así mismo el catalizador sin calcinar presenta unos parámetros de reacción similares, aunque 
ligeramente inferiores, a los correspondientes al catalizador calcinado a 300°C. 
Por otra parte, la distribución de productos de estos catalizadores es bastante similar, 
destacando el aumento en la proporción de hidrocarburos de seis átomos de carbono a medida que la 
temperatura de calcinación aumenta. 
A fin de comprobar si las variaciones producidas en las dos funciones presentes en el 
catalizador, durante la etapa de calcinación, justificaban los resultados en la reacción de 
hidroisomerización de n-decano, se emplearon técnicas de caracterkación tales como, deserción 
térmica programada de amoniaco, reducción térmica programada (TPR), así como espectroscopía 
fotoelectrónica de rayos X (XPS), cuyos resultados se muestran a continuación. 
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Figura 6.39: Influencia de la temperatura de calcinación: a)Parámetros de reacción, b) 
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En las figuras 6.40 y 6.41 se presentan los perfiles de la deserción de amoníaco (TPD) 
correspondientes a la zeolita HZSMJ calcinada a distintas temperaturas y a los catalizadores, 
respectivamente, indichdose en cada caso, la cantidad total de amoníaco desorbida por gramo de 
zeolita (Ah, las temperaturas Cr,, y tanto por ciento del área total (4) que corresponden a los picos 
obtenidos por deconvolución de los perfiles. 
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Figura 6.40: Perfiles de deserción de amoníaco de la zeolita HZSM-5 calcinada a diferentes 
temperaturas 
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Figura 6.41: Perfiles de deserción de amoníaco de los catalizadores preparados con diferentes 
temperaturas de calcinación 
Como puede observarse, los perfiles de deserción de la zeolita HZSM-5 calcinada a diferentes 
temperaturas son similares, apareciendo dos picos de deserción. el primero a 322°C y el segundo a 
469°C. En cuanto a los perfiles de deserción de amoníaco (TPD) de los catalizadores (Figura 6.41), 
se observa la aparición de tres picos de deserción, dos de ellos (322°C y 469°C) coincidentes con los 
de la zeolita en forma Acida y un tercer pico que aparece a la temperatura de 415°C. Según lo 
anteriormente expuesto, la incorporación de Ni a la zeolita HZSM-5 conlleva una modificación en la 
6. DlSCUSlON DE RESULTADOS pág.193 
distribución de la acidez de los catalizadores respecto a la zeolita sin metal. Aparece un pico de 
deserción a 415”C, cuya contribución a la acidez total disminuye al aumentar la temperatura de 
calcinación. Asf mismo, el krea del pico de deserción que aparece a 322°C (correspondiente a los 
centros ácidos más debiles) aumenta al hacerlo la temperatura de calcinación. 
Estos resultados pueden atribuirse a la deshidroxilación de los centros ácidos, formándose 
centros ácidos más débiles, hecho observado ya en trabajos anteriores (Uguina y col., 1991). Por otro 
lado, la calcinación afecta a la distribución de la fuerza ácida de la zeolita, aumentando la fortaleza 
de los centros ácidos, dándose por tanto dos fenómenos contrapuestos: aumento inicial del número de 
centros ácidos y deshidroxilación progresiva de los mismos, formándose centros ácidos más debiles. 
En la tabla 6.5, se indican las especies metálicas y proporción relativa de cada una de ellas, 
así como la proporción de nitrógeno, obtenidas de los análisis XPS llevados a cabo en los catalizadores 
en los que se ha modificado la temperatura de calcinación. 
Tabla 6.5: Proporciones relativas de las especies metálicas de Ni y de nitrógeno, existentes 
en los catalizadores calcinados a diferentes temperaturas, obtenidas por XPS 
TEMPERATURA 
DE 300°C 450°C 550°C 650°C 
CALCINACION 
N 094 
Ni( 33% 32% 30% 21% 
Ni0 67% 61% 63% 65% 
Ni,O, 7% 7% 14% 
En primer lugar, se puede observar que el compuesto precursor de la función metalica 
Ni(NO,), se descompone completamente en los catalizadores calcinados a 450°C 550°C y 650°C 
ya que no aparece ningún pico relativo al nitrógeno, en tanto que en el catalizador calcinado a 300°C 
aparece un pico relativo al nitr6geno,que supone un contenido de este elemento de un 0,4% en peso, 
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como NH, y NOr‘ (15 %) fundamentalmente. Por otra parte existen tres especies metalicas diferentes, 
Ni,Or, Ni( y NiO, variando la proporción de cada una de ellas en función de Ia temperatura de 
calcinación. En el catalizador calcinado a 300°C aparecen solamente dos especies metiicas, Ni0 y 
Ni( lo que estaría de acuerdo con lo descrito por algunos autores (Hilly col., 1949; BarfhoZomew 
y col., 1976) , según los cuales la reacción de formación de NirO tiene lugar alrededor de 400°C. 
La proporción de Ni( disminuye al aumentar la temperatura de calcinación, ya que esta especie 
puede intervenir en reacciones de deshidroxilación (Kung, 1989). 
En la figura 6.42 se presentan los TPR de estos catalizadores de la forma consumo de 
hidrógeno frente a temperatura de reducción. Se observa claramente que la temperaturas de los picos 
de reducción aumentan al hacerlo la temperatura a la que se calcina la muestra, lo que implica una 
mayor dificultad para reducir el metal. 
Este hecho puede deberse (Bartholomcw, 1976. Afial y col., 1993) a que temperaturas de 
calcinación, previas a la reducción, progresivamente mayores originan menor reducibilidad del níquel 
a su estado metalico. 
En el caso de zeolitas hay autores que consideran la formación de aluminatos y de distintas 
especies metilicas del tipo Ni(O intercambiado en los centros Brönsted (Hoang y col., 1994), 
responsables de las altas temperaturas de reducción. Hay que tener en cuenta además que la 
reducibilidad de un i6n metAlico depende de su localización, pudiendo originarse el fenómeno SMSI 
(Strong Metal Support Interaction), que consiste en la migración de pequeñas partículas del soporte 
reducido hacia la superficie metálica, bloqueando ésta y afectando el entorno electrónico de los átomos 
metálicos. 
El conjunto de reacciones que puede tener lugar en las etapas de calcinación y reducción se 
muestra en la tigura 6.43. Así durante la etapa de calcinación, la descomposición del nitrato podría 
tener lugar en varias etapas consecutivas, con pérdida primero del agua de hidratación, formación de 
nitrito y finalmente formación del óxido. Así mismo en bibliografía se describe que la formación de 
NirO, puede tener lugar en tomo a 400°C. Debido a que los análisis por XPS muestran la presencia 
de níquel en forma de Ni(OHk, también podría producirse la deshidroxilación de esta especie para 
dar lugar tanto al Ni0 como al Ni,Or. 
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Figura 6.42: Perfiles de reducción de los catalizadores calcinados a diferentes temperaturas 
En cuanto a la etapa de reducción, las reacciones que cabe esperar serfan las correspondientes 
a la hidrogenación de las especies existentes. Si el nitrato no se ha transformado totalmente en la etapa 
de calcinación, la hidrogenación tendtía lugar sobre éste, siendo el conjunto de reacciones fuertemente 
exotérmico, tal y como se describe en bibliografía. Así mismo sería posible la reducción tanto de las 
especies intermedias de la descomposición como del nitrito de níquel. 
Si la transformación del nitrato se ha completado en la etapa de calcinación, la reducción tiene 
lugar sobre las distintas especies metalicas originadas, Ni(O NirO, y NiO. Finalmente, en 
bibliografía se describen reacciones de desproporción o de oxidación-reducción entre especies de Ni’ 
y Ni’+ en presencia de hidrógeno, para dar lugar a compuestos del tipo Ni(H donde el níquel tiene 
valencia uno. 
Por tanto, las especies metálicas que existen en los catalizadores calcinados varían en función 
de la temperatura de calcinación. Cuando se elimina la etapa de calcinación, el precursor de la función 
metalica Ni(NO,X pasa directamente a níquel metálico en la etapa de reducción, siendo el conjunto 
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Figura 6.43: Esquema de las reacciones que pueden tener lugar en las etapas de calcinación 
y reducción 
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de reacciones que tiene lugar fuertemente exotérmico. Esto provoca la sinterización del metal lo que 
conduce a menores dispersiones y por tanto a menores valores de conversión. Las partículas metakas 
de mayor tamaño favorecen sin embargo el fenómeno de spillover, que conlleva mayores 
selectividades a isómeros de n-decano. Además, un aumento en la temperatura de calcinación supone 
por un lado el descenso de la fortaleza de los centros ácidos como se ha observado en los TPD, y por 
otro un aumento de la temperatura necesaria para llevar a cabo la reducción, tal y como muestran los 
TPR. 
Los resultados de reacción pueden explicarse según todo lo anteriormente expuesto, de la 
siguiente manera: el valor máximo de conversión obtenido para la temperatura de calcinación de 
450°C se debe posiblemente a un valor máximo de dispersión metálica. A temperaturas superiores 6sta 
resulta inferior debido a fenómenos de sinterización y por debajo de esta temperatura la reducción de 
las especies met&kas existentes, Ni(NO,),, y máxima proporción de Ni(O debe originar menores 
dispersiones similares a la del catalizador sin calcinar. 
- Velocidad de calefacción 
A tin de determinar la influencia que ejerce la velocidad de calefacción durante la etapa de 
calcinación en la actividad de los catalizadores preparados, se realizaron cuatro experimentos 
comparativos pata temperaturas de calcinación de 300°C y 450°C y velocidades de calefacción brusca 
y de 2”C/min, tabla 5.9. En la figura 6.44 se recogen los valores de los parimetros de reacción para 
estos catalizadores. 
Se puede observar que para una temperatura de calcinación de 3OO”C, la conversión total 
desciende al pasar de una velocidad de calefacción de 2”C/min a calefacción brusca, en tanto que las 
selectividades a isómeros aumentan ligeramente. Por otra parte, en los catalizadores calcinados a 
450°C la conversión total se mantiene y las selectividades a isómeros disminuyen en los catalizadores 
calcinados con calefacción brusca, respecto al calcinado a 2”Clmin. 
El distinto efecto de la velocidad de calefacción en función de la temperatura de calcinación 
se puede explicar, de acuerdo con lo visto anteriormente, de la siguiente manera: a 300°C la 
descomposición del nitrato de níquel no es completa con lo que el empleo de una velocidad de 
calefacción mas lenta supone mayores tiempos de tratamiento y por tanto mayor extensión de la 
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Figura 6.44: Influencia de la velocidad de calefacción en la etapa de calcinación sobre los 
parámetros de reacción: a) T, = 3OO”C, b) T, = 450°C 
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reacción de descomposición, teniendo el mismo efecto que la temperatura de calcinación sobre la 
conversión. A una temperatura de 450°C la descomposición del nitrato se ha completado, la 
conversión total no se ve afectada por la diferente velocidad de calefacción, sin embargo el empleo 
de una velocidad de calefacción de Z”C/min, implica mayor intensidad del tratamiento y por tanto 
mayor grado de sinterización, lo que explica que el valor de las selectividades a isómeros sea superior 
en este caso. 
- Tiempo 
Para conocer la influencia del tiempo de calcinación, en la figura 6.45 se han representado los 
parámetros de reacción y distribución de productos correspondientes a los catalizadores calcinados a 
300°C durante 2, 5 y 14 horas respectivamente, tabla 5.9, observándose un incremento de la 
conversión total conforme aumenta el tiempo de calcinación y un descenso progresivo de la 
selectividad hacia isómeros de n-decano en tanto que la selectividad hacia isómeros de seis o mas 
átomos de carbono se mantiene prácticamente constante. El aumento del tiempo de calcinación parece 
tener el mismo efecto que el aumento de temperatura en esta etapa. 
De todo lo anterior se deduce que la etapa de calcinación tiene una gran influencia en la 
preparación de catalizadores bifuncionales. Según algunos autores (Reagan y col., 19X1), en 
catalizadores preparados con complejos amoniacales de Pt y zeolita, existe un valor máximo de 
dispersión metalka que se obtiene próximo a la mínima temperatura necesaria para lograr la 
descomposición del precursor metalico en unas condiciones de calcinación dadas. Por debajo de ella, 
el compuesto precursor no se descompone, y superando ésta se favorecen fenómenos de sinterización 
y reacciones sólido-sólido, encapsulación del metal en el soporte, envenenamiento del metal por 
impurezas, transferencia electrónica metal-soporte, SMSI, que reducen la dispersión y la reducibilidad 
de las especies met.&licas. 
En el caso de los catalizadores bifuncionales Ni/HZSM-5 estudiados, esta temperatura mínima 
de calcinación se encuentra próxima a los 300°C. a la cual se produce mayoritariamente la 
descomposición del precursor metalico y para la que la selectividad a isómeros de n-decano resulta 
máwima. No obstante la combinación de los efectos originados por sinterización, especies memlicas 
originadas, total desaparición de aniones NO; y acidez favorecen la conversión de n-decano cuando 
la etapa de calcinación se lleva a cabo a 450°C. 
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Figura 6.45: Influencia del tiempo en la etapa de calcinación: a)Parámetros de reacción, 
b)Distribución de productos 
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Por todo lo anteriormente expuesto, se seleccionaron como condiciones de la etapa de 
calcinación, una temperatura de 3OO”C, una velocidad de calefacción de 2Wmin y un tiempo de 5 
horas. 
iv) Seleccih de los condiciones de reducción 
La reducción o tratamiento de activación, normalmente, se lleva a cabo, en flujo de hidrógeno 
y como se ha visto en el apartado anterior, puede tener lugar tanto sobre el óxido como sobre una sal 
metálica si se elimina la etapa de calcinación. Las vatiables más interesantes en esta etapa serían: 
temperatura, caudal de hidrógeno, tiempo y presión de reducción, estando determinada, en gran 
medida su influencia por las características del catalizador calcinado, es decir, de los valores de las 
variables seleccionadas en la etapa de calcinación. 
- Temperatura 
Con el fin de determinar la influencia de las condiciones de la etapa de reducción sobre la 
actividad del catalizador se. realizaron tres experimentos a temperaturas de.reducción de 300, 375 y 
45O”C, tablas 5.9 y 5.10. En la figura 6.46 se recogen los valores de los patimetros de reacción así 
como la distribución de productos obtenidos para estos catalizadores. 
Puede observarse que la selectividad hacia isómeros de n-decano presenta un máximo para una 
temperatura de reducción de 375”C, seguido de un descenso muy acusado a temperaturas de reducción 
superiores. La conversión a isómeros de n-decano disminuye también para temperaturas elevadas de 
reducción, en tanto que la conversión total y la selectividad hacia isómeros de 6 o más átomos de 
carbono parecen aumentar ligeramente con la temperatura de reducción en todo el intervalo estudiado. 
Los resultados expeimentales pueden explicarse si consideramos que en las condiciones 
ensayadas, caudal de hidrógeno de 160 mlN/min y un tiempo de tres horas, una temperatura de 
reducción de 300°C no es suficiente para asegurar la completa reducción del óxido. Si se aumenta la 
temperatura de reducción a 375”C, aumenta la proporción de níquel reducido, y con ella la relación 
centros metiicos activoskentros ácidos y por tanto la isomerización. Sin embargo, temperaturas más 
elevadas provocan sinterización de la función metálica (Cougg’h/an y col., 1991), disminuyendo dicha 
relación y con ella la selectividad.Además, a una temperatura de reducción de 450°C. se produce un 
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DISTRIBUCION DE HIDROCARBUROS POR ATOMO DE CARBONO 
Figura 6.46: Influencia de la temperatura de la etapa de reducción: a)Parámetros de reacción, 
b)Distribución de productos 
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efecto considerable sobre la distribución de fuerzas ácidas por deshidroxilación tal y como se ha 
comentado en la etapa de calcinación, lo que provoca un incremento de la conversión a craqueo. En 
cuanto a la distribución de productos, se puede observar, que efectivamente la proporción de 
hidrocarburos de 6 a 10 átomos de carbono, presenta un máximo a 375°C. 
Por todos estos motivos, se decidió estudiar el efecto del caudal de hidrógeno durante la 
reducción a temperaturas de 375°C , ya que es &a la temperatura que da lugar a los mejores 
resultados de actividad catalftica, y a 300°C puesto que el valor menor de los pdmetros de reacción 
podría ser tan solo debido a una deficiente reducción del óxido. 
- Caudal de hidrógeno 
Por los motivos indicados anteriormente, se realizaron dos experimentos con catalizadores 
preparados con caudales de hidrógeno durante la reducciún de 160 y 490 mlN/min para la temperatura 
de reducción de 375”C, tabla 5.10, así como tres experimentos adicionales con catalizadores 
preparados a una temperatura de reducción de 300°C y caudales de 160, 490 y 2000 mlN/min, tabla 
5.10. En la figura 6.47 se han representado los valores de los parámetros de reacción para estos 
catalizadores. 
En la figura 6.47a se puede observar que para una temperatura de la etapa de hidrogenación 
de 375”C, todos los parámetros de reacción experimentan un ligero descenso al aumentar el caudal 
de hidrógeno. Sin embargo, el efecto apreciado es poco importante y por tanto la variación en los 
valores de los par&metros poco significativa. 
Por otra parte, en los catalizadores reducidos a 3OO”C, figura 6.47b, el aumento inicial del 
caudal de hidrógeno, entre 160 y 490 mlN/min, supone un aumento de la conversión y selectividad 
hacia isómeros de n-decano, manteniéndose este parámetro para valores superiores del caudal de 
hidrógeno, 2000 mlN/min. Inicialmente, caudales de hidrógeno elevados para una temperatura de 
reducción de 300°C permiten conseguir una mejor reducción del óxido, ya que la reacción de 
reducción se ve favorecida por el aumento de presión parcial de hidrógeno en la superficie metálica 
(Coughlan y col., 1990). A caudales muy elevados la reducción del óxido de níquel ya es total y no 
se observan efectos apreciables en el comportamiento del catalizador, tal y como ocurre en el 
catalizador preparado con una temperatura de reducción de 375°C. 
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Figura 6.47: Influencia del caudal de hidrógeno en reducción sobre los parámetros de 
reacción: a) Catalizadores reducido a 375”C, b)Cntalizadores reducido a 300°C 
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En la figura 6.48 se muestran las distribuciones de productos de estos catalizadores. En la 
figura 6.48a, se puede observar que en los catalizadores reducidos a 375°C el aumento de caudal de 
hidrógeno supone un ligero incremento en la proporci6n de isómeros de bajo peso molecular, Cr a C,. 
Por otra parte, en la figura 6.48b, correspondiente a los catalizadores reducidos a 3WC, 
muestra que el aumento de caudal de hidrógeno, de 160 a 490 mlN/min, conlleva mayores 
proporciones de isómeros de n-decano, debido a la mayor efectividad de la etapa de reducción, 
mientras que la proporción de isómeros de bajo peso molecular, C, a C,, disminuye, como 
corresponde a la disminución de la extensión de la reacción de craqueo. 
De acuerdo con estos resultados se han seleccionado una temperatura de 300°C y un caudal 
de reducción de 490 mlN/min, para la etapa de reducción, ya que en estas condiciones se consigue 
una reducción efectiva del óxido de níquel, con el consiguiente efecto positivo sobre los parametros 
de reacción, sin superar la temperatura de calcinación seleccionada, evitando los posibles fenómenos 
de sinterización. 
-Tiempo 
En la figura 6.49 se muestran los valores de los parámetros de reacción y distribución de 
productos, correspondientes a catalizadores preparados con tiempos en la etapa de reducción de 3, 6 
y 12 horas en las condiciones seleccionadas anteriormente, tabla 5.10. 
De los resultados experimentales se puede deducir que tiempos inferiores a 6 horas resultan 
insuficientes para la completa reducción del óxido, dando lugar a una menor selectividad hacia 
isómeros de n-decano. Por otro lado, el descenso de la conversión total, al aumentar el tiempo de 
reducción, podrfa deberse a una disminución de la dispersión metálica. 
De acuerdo con esto, en las distribuciones de productos de estos catalizadores, se observa que 
el incremento en el tiempo de reduccidn de 6 a 12 horas no tiene un efecto significativo provoca un 
ligero aumento en la proporción de isómeros de bajo peso molecular, como consecuencia del menor 
número de centros metalices, por lo que se seleccionó un tiempo para esta etapa de 6 horas. 
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figura 6.48: Influencia del caudal de hidrógeno en reducción sobre la distribución de 
productos: a)Catalizadores reducidos a 375”C, b)Catalizadores reducidos a ~00°C 
6. DISCUSION DE RESULTADOS pág.207 




d.. .__. _ .._ _. _. . . _. . . . . _.. . . . . .. . . . . . . . . . . . . . . . .. 
- 12 
60- __.__.. ti.-..-- . . . .._ ‘.._. 
__.. 
. ..- 
. . . . . . 
. . . . . . . . 
“..& - 10 
50- ~/..“” 
l- q -----............... 




v .._._._....___._.............. V.-.-.--.-.---- ____._._....... “‘9 
30- -6 
20- 
. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . -0.. _, _. . _. 
0 “‘......-0 -4 
lo- I -2 
0 , I I 0 
3h 6h 12h 
Tiempo de reducción 
b) Distribución de productos 
1 






DISTRIBUCION DE HIDROCARBUROS POR ATOMO DE CARBONO 
Figura 6.49: Influencia del tiempo de reducción: a) Parámetros de reacción, b) Distribución 
de productos 
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- Presión 
Para estudiar la influencia de la presión en la etapa de reducción se realizaron tres 
experimentos a una presión total de 1, 10, 20 Kgkmr, tabla 5.10, respectivamente. Los valores de 
los parAmetros de reacción asf como las distribuciones de productos se han representado en la figura 
6.50. Del anAlisis de los mismos se deduce que, en las condiciones de reducción seleccionadas 
anteriormente, la influencia que ejerce la presión de reducción sobre la actividad del catalizador es 
poco importante, ya que las fluctuaciones apreciadas para los valores de todos los parametros entran 
dentro del error experimental, excepto la selectividad hacia isómeros de n-decano que aumenta 
ligeramente. Las distribuciones de productos son similares en todos los casos. 
De todo esto se deduce que las variables más influyentes en la etapa de reducción son la 
temperatura y el caudal de hidrógeno, y en menor medida el tiempo, estando las dos primeras 
íntimamente relacionadas. La presión no ejerce una influencia significativa cuando la etapa de 
reducción se lleva a cabo en las condiciones de temperatura, 300°C caudal de hidrógeno, 490 
mlN/min, y tiempo, 6 h seleccionadas. 
Como resumen del estudio de la influencia de las condiciones de preparación de los 
catalizadores mediante la tt?cnica de impregnación se seleccionaron las condiciones siguientes en cada 
una de las etapas: 
Precursor: NWO,), 
Secado: T.= 110°C 
V,= calefacción brusca 
f= 5 h 
Calcinación: T,=3OO”C 
V,= 2”C/min 
&= 5 h 
Reducción: T,= 300°C 
Q,,= 490 mlN/min 
tr,=6h 
Pr,= 10 Kg/cmr 
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6.4.3 Relación centros metálicos/centros ácidos
Experimentalmente se ha observada que la relación entre el número de centros metálicos y
ácidos, así como su dispersión relativa determinan de forma decisiva el comportamiento del
catalizador. Cabe distinguir dos condiciones límite, si el número de centros ácidos es muy superior
al númerode centros metálicos, la etapa controlante será la de formación de los intermedios olefínicos.
Por el contrario si el número de centros metálicos es muy elevado, la etapa controlante será la
correspondiente a las reacciones que tienen lugar en los centros ácidos. La situación ideal en un
catalizador bifuncional de hidroisomerizacién sería aquella en la que las dos funciones ácida e
hidrogenante estuvieran perfectamente equilibradas de forma que el número de centros metálicos fuera
el suficiente para asegurar que cada una de las olefinas formadas en estos centros, diera origen en un
centro ácido a un isómero sin reacciones de craqueo, y que la distribución ácida fuera la adecuada para
mantener la conversión lo más elevada posible. En general esto requerida la presencia de centros
ácidos próximos a los metálicos.
A fin de realizar un estudio de la influencia de la relación centros metálicos/centros ácidos
sobre la actividad de los catalizadores preparados por impregnación en la hidroisomerización de n-
decano, se realizaron tres series de experimentos para relaciones Si/Al de la zeolita de 15, 29 y 44,
recogidos en las tablas 5.10 y 5.11. En cada una de estas senes, se varié el contenido de metal entre
O y 30 %. Debido a las limitaciones impuestas por la solubilidad del precursor empleado, nitrato de
níquel, en agua, la impregnación de los catalizadores con un contenido del 30% de metal, se realizó
en dos etapas.
En las figuras 6.51 a 6.53 se han representado los parámetros de reacción, conversión total y
a isómeros de n-decano y selectividades a isómeros totales y a isómeros de n-decano, correspondientes
a las tres sedes de catalizadores preparados con zeolita ZSM-5 de relación Si/Al 15, 29 y 44
respectivamente, en función del contenido de níquel.
En ellas se observa:
- Conversión total:
En los tres casos existe un máximo muy acusado para contenidos bajos de metal (< 3,5% Ni),
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Figura 6.52: Influencia del contenido de metal en los parámetros de reacción de los


































Figura 6.53: Influencia del contenido de metal en los parámetros de reacción de los
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catalizadores preparados con zeolita ZSM-5 de relación Si/Al igual a 44
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seguido de un descenso y de un segundo máximo relativo mucho más atenuado que el primero,
descendiendo posteriormente la conversión total para contenidos elevados de metal (20-30% Ni). El
contenido de metal en el que se produce el primer máximo varía ligeramente; así para los catalizadores
de relación Si/Al 15 aparece al 1,5% de Ni, siendo en este caso muy intenso; en los preparados con
ZSM-5 de relación Si/Al 29 aparece entre el 2 y el 3,5% y finalmente el máximo correspondiente a
la relación Si/Al 44 aparece para un 2% de metal.
- Conversión a isómeros de n-decano:
La tendencia en las curvas representativas de este parámetro resulta similar para las tres
relaciones Si/Al empleadas, observándose un valor máximo para un contenido de metal del 20% para
los catalizadores preparados con zeolita de relación Si/Al 15 y 29, en tanto que para la relación Si/Al
44apareceaun 15%.
- Selectividad hacia isómeros totales:
En las tres series de experimentos este parámetro se mantiene constante para contenidos
de metal superiores al 10%. Para contenidos de Ni inferiores a este valor existen diferencias
dependiendo de la relación Si/Al de la zeolita empleada. Así para una relación Si/Al igual a 15, existe
un incremento brusco de la selectividad hacia isómeros al pasar de zeolita HZSM-5 sin metal a un
catalizador con metal, existiendo un mínimo del parámetro para un contenido del 3,5% de Ni. En la
relaciones Si/Al 44, se observa algo semejante y en cuanto a la relación Si/Al 29, también presenta
un mínimo pasa un contenido del 2%, aunque en este caso el valor de selectividad correspondiente a
la zeolita sin metal resulta superior a los obtenidos con los catalizadores.
- Selectividad hacia isómeros de n-decano:
El comportamiento de este parámetros es similar en las tres series de catalizadores preparados,
aumentando al hacerlo el contenido de metal, hasta alcanzar un valor constante por encima de un
contenido entre 15% y 20% de níquel en el catalizador.
De todo lo anteriormente expuesto, se deduce:
- Al pasar de catalizadores sin función metálica a catalizadores con un contenido de metal bajo,
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la conversión total sufre un gran incremento, pero sin aumento paralelo de la isomerización
primaria ~ indicativo de que en el mecanismo de reacción en este intervalo de contenidos
de metal (0-3,5%) la etapa controlante es la función metálica y por ello la formación de
olefinas. Estas disponen de una gran cantidad de centros ácidos, tanto mayor cuanto menor es
la relación Si/Al de la zeolita, por lo que reaccionan generando gran cantidad de productos de
craqueo antes de encontrar un centro metálico en el que finalizar la reacción.
- Entre contenidos de metal del 3,5% y 10% se observa un pronunciado descenso de la
conversión, con aumento apreciable de la selectividad hacia isómeros de n-decano. El aumento
de la relación centros metálicos/centros ácidos por encima de un determinado valor crítico,
hace que la reacción en el centro metálico sea competitiva, dejando de ser la etapa controlante
del proceso. La cantidad de metal en este caso es suficiente para establecer el equilibrio entre
especies saturadas e insaturadas.
- Un aumento posterior del contenido de metal (¡0-20%) provoca un nuevo aumento de la
conversión total, así como de las selectividades hacia isómeros, de forma menos intensa que
en el primer intervalo de contenidos(0-3,5%), debido a que existe un incremento gradual de
la relación centros metálicos/centros ácidos, pero no un cambio de la etapa controlante en el
mecanismo de reacción. Por otra parte a medida que aumenta el número de centros metálicos,
los centros ácidos se van haciendo menos accesibles debido al previsible mayor tamaño de los
cristales.
- Finalmente, al aumentar el contenido metálico del catalizador por encima de un determinado
valor, se aprecia un efecto de saturación evidente. Las selectividades hacia isómeros se
mantienen, pero la conversión disminuye debido a la saturación de los poros de la zeolita por
el exceso de metal, con lo que la función ácida se convierte en limitante, desaprovechándose
los centros metálicos.
En cuanto a las distribución de productos, a modo de ejemplo en las figuras 6.54 se han
representado las proporciones de hidrocarburos por átomo de carbono C1, C2, etc. en función del
contenido de metal para el catalizador de relación Si/Al 29, que se describien a continuación:
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- C1: Metano. La proporción de metano no se ve afectada por el contenido de metal.
- C2: Etileno + etano. La proporción de estos hidrocarburos presenta un máximo
paracontenidos del 2%.
- C3: Propileno + propano, C4:i-butano + butenos + n-butano: La proporción de este grupo
de hidrocarburos disminuye al hacerlo el contenido de metal.
- C5: i-pentanos + pentenos + n-pentano, La proporción de este grupo de hidrocarburos
presenta un máximo poco intenso para contenidos entre el 1,5% y el 2% de níquel.
- C6: i-hexanos + hexenos + n-hexano ; C7: i-heptanos + heptenos + n-heptano. La
proporción de los hidrocarburos de este grupo aumenta al hacerlo el contenido de metal.
- C8: i-octanos + octenos + n-octano. La proporción de este grupo de hidrocarburos
disminuye al aumentar el contenido de metal
- C9: i-nonanos + nonenos + n-nonano. La proporción de este grupo de hidrocarburos
presenta un mínimo para contenidos del 2% a 3,5% de níquel.
- C10: i-decano, decenos. La proporción de este grupo de hidrocarburos aumenta al hacerlo el
contenido de metal.
A fin de justificar las variaciones de los parámetros de reacción al variar el contenido de metal,
se procedió a determinar la acidez de cada uno de ellos, mediante desorción térmica programada de
amoníaco. En la tabla 6.6 se indica la cantidad de amoníaco adsorbida por gramo de catalizador, A~,
para cada uno de los catalizadores preparados.
En la figura 6.55 se ha representado la acidez de los catalizadores para las tres series. Se puede
observar que estas curvas presentan un máximo disminuyendo para contenidos superiores, debido
probablemente al taponamiento progresivo de los poros, que hadan inaccesible los centros ácidos
localizados en el sistema de canales de la zeolita.
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catalizadores preparados con zeolita ZSM-5 de relación Si/Al igual a 29
Tabla 6.6: Acidez de los catalizadores








0 0,83 0 0,53 0 0,44
1,5 0,83 1,5 0,49 1,5 0,41
2 0,93 2 0,51 2 0,47
3,5 0,92 3,5 0,50 3,5 0,42
5 0,87 5 0,47 5 0,44
10 0,76 10 0,47 10 0,40
15 0,74 15 0,43 15 0,35
20 0,61 20 0,41 20 0,33
30 0,58 30 0,30 30 0,28
La existencia del valor máximo de acidez justificaría asimismo los valores de conversión
observados que como se ha comentado anteriormente también presentan un máximo para un contenido
de metal próximo al 2%.
En las figuras 6.56 a 6.58 se han representado, a modo de ejemplo, los perfiles obtenidos en
la desorción de amoníaco, para contenidos de metal de 1,5%, 2%, 5% y 20%. Se puede observar que
en todos los catalizadores preparados, si bien existe variación en la cantidad tota] de amoníaco
desorbida, área bajo el perfil de desorción, no existe diferencia en cuanto a la distribución de fuerzas
ácidas, puesto que los perfiles muestran un forma similar.
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Figura 6.57: Perfiles de desorción de los catalizadores preparados con ZSM-5 de relación
SI/Al 29
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Por otra parte, en las figuras 6.59 a 6.61 se muestran a modo de ejemplo los perfiles de
reducción obtenidos en catalizadores preparados con contenidos de metal del 2, 5 10 y 20% y zeolitas
de relación Si/Al 15, 29 y 44 respectivamente. Se puede observar lo siguiente:
- Para catalizadores preparados con una relación Si/Al 15, el catalizador con un 2% de metal
muestra un pico mayoritario en tomo a 4500C, y uno de menor tamaño a 2500C. Al aumentar
el contenido de metal, disminuye la proporción del primer pico, con desplazamiento a
temperaturas inferiores, aumentando la proporción relativa del segundo pico (2500C). Esto
podría ser debido a que al aumentar el contenido de metal se saturan los centros que retienen
fuertemente al níquel cuando éste se encuentra en pequeña proporción. Así mismo a mayor
contenido, menor dispersión metálica por ser mayor el tamaño de panícula y por tanto mayor
la reducibilidad.
- Para la relación Si/Al intermedia, 29, se puede observar que aparece un pico de reducción
a una temperatura similar a] caso anterior (250<’C), que en este caso es el mayoritario,
indicativo de una mayor facilidad de reducción y otro pico a una temperatura próxima a
3500C. Al aumentar el contenido de metal se produce un aumento de la amplitud del pico
mayoritario, indicativo de un mayor tamaño de partícula y una disminución del pico
correspondiente al de mayor temperatura de reducción, de manera similar a lo observado en
el catalizador de relación Si/Al de 15.
- Por ultimo, los perfiles de reducción correspondientes a los catalizadores preparados con
zeolita de relación Si/Al 44 muestran que también se origina un aumento de la amplitud de los
picos de reducción al aumentar el contenido de metal, indicativo del mayor tamaño de las
partículas metálicas siendo las temperaturas de reducción en este caso próximas a 215 y 3100C.
En resumen, contenidos de metal progresivamente mas elevados originan ensanchamiento de
los picos de reducción o desplazamiento a temperaturas inferiores lo que sería debido a una peor
dispersión metálica y en general a mejor reducibilidad del metal. En cuanto a la relación Si/Al, un
aumento de ésta, lo que supone una disminución de acidez, provoca el desplazamiento de los picos
de reducción a temperaturas inferiores, indicativo de una unión metal-soporte mas débil. Parece ser
que tanto la cantidad de metal incorporada como la relación Si/Al influyen directamente en la fortaleza












Figura 6.59: Perfiles de reducción de los catalizadores de relación Si/Al 15













Figura 6.60: Perfiles de reducción de los catalizadores de relación Si/Al 29
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Figura 6.61: Perfiles de reducción de los catalizadores de relación Si/Al 44
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de la interacción metal soporte en catalizadores preparados por impregnación, al contrario de lo que
ocurría cuando la técnica de incorporación de la función metálica era la mezcla física. Tanto la
interacción metal-soporte como la dispersión metátalica son mayores a menores contenido de metal
y relación Si/Al del catalizador lo que está de acuerdo con los datos experimentales obtenidos en la





De los resultados obtenidos en la presente investigación sobre la preparación de catalizadores
bifuncionales constituidos por zeolita ZSM-5 y níquel como metal hidrogenante, para la hidroisomeri-
zación de n-decano, se deducen las siguientes conclusiones:
1.- La técnica de incorporación de la función metálica al catalizador determina en gran medida
la actividad y selectividad del mismo, debido a los distintas características de la función ácida
y metálica resultantes en cada caso.
2.- El método de preparación de catalizadores por mezcla física de NiO y zeolita HZSM-5,
conduce a catalizadores en los que se consigue una adecuada interacción entre los centros
ácidos y metálicos, por lo que su actividad catalítica resulta similar a la de la zeolita sin metal.
3.- La pequeña capacidad intercambiadora de la zeolita ZSM-5 limita el contenido fina] de
níquel en los catalizadores preparados mediante la técnica de intercambio iónico, resultando
insuficiente su valor para la obtención de catalizadores bifuncionales de hidroisomerización
efectivos.
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4.- La técnica de intercambio jónico en estado sólido permite soslayar las limitaciones
impuestas por el intercambio iónico en fase acuosa en cuanto al contenido de metal. En esta
técnica, si la preparación se lleva a cabo en flujo de gas, en lugar de estéticamente, se obtienen
catalizadores, que muestran menor reducibilidad, aunque su actividad catalítica sea similar a
los preparados por mezcla física.
5.- La técnica de impregnación, conduce a catalizadores en los que se establece una adecuada
interacción entre las funciones ácida y metálica, responsable de los mejores resultados de
actividad catalítica alcanzados. Del estudio de esta técnica y de las variables implicadas en cada
etapa del método de preparación cabe destacar:
- El compuesto precursor de la función metálica seleccionado fue el nitrato de níquel
en disolución acuosa, frente al acetilacetonato de níquel y al nitrato de etilendiaminní-
que], ya que permite, a diferencia de los dos últimos, mejorar los valoresde los
parámetros de reacción al incrementar el contenido de metal.
- Las condiciones de la etapa de secado ejercen una débil influencia en la actividad de
los catalizadores preparados, seleccionándose una velocidad de calefacción brusca hasta
1100C duranteS horas.
- La etapa de calcinación tiene una gran influencia en la preparación de estos
catalizadores, especialmente la temperatura a la que se lleva a cabo esta etapa. La
temperatura mínima necesaria ,se encuentra próxima a 3000C, a la cual se produce
mayoritariamente la descomposición del precursor metálico, y para la que la
selectividad hacia isómeros de n-decano resulta máxima. Por debajo de ésta, el
compuesto precursor no se descompone y superando este valor se favorecen fenómenos
de sinterización que reducen la dispersión y reducibilidad de las especies metálicas. Así
mismo la temperatura de calcinación ejerce un gran efecto sobre la distribución de la
fuerza ácida y la proporción de las distintas especies metálicas existentes (NiO, Ni
2O3,
Ni(OHX). Por todo ello se seleccionaron como condiciones en esta etapa, tina velocidad
de calefacción de 2
0C/min hasta 3000C durante 5 horas.
7. CONCLUSIONES pág.229
- Las variables de mayor influencia en la etapa de reducción son la temperatura y el
caudal de hidrógeno, que no resultan independientes, ya que la influencia de esta última
variable depende en gran medida del valor de la temperatura de hidrogenación. Los
valores seleccionados de las variables de esta etapa fueron, temperatura, 3000C, caudal
2
de hidrogeno 490 míN/min, tiempo, 6 horas y presión, 10 kg/cm
6.- La influencia del contenido de metal en los catalizadores preparados por impregnación
resulta similar para las tres relaciones Si/Al utilizadas. A bajos contenidos de metal, la etapa
controlante en el mecanismo de reacción es la formación de olefinas, favoreciéndose las
reacciones de craqueo sobre las de isomerización. Cuando se supera un determinado valor de
contenido metálico, las reacciones de isomerización y craqueo son competitivas, aumentando
la selectividad hacia isómeros sin incremento de la conversión. Aumentos posteriores en el
contenido de metai, conducen a una saturación, que provoca un descenso de los parámetros de
reacción.
7.- La reducibilidad de las especies metálicas de los catalizadores preparados depende asimismo
del contenido de metal y de la relación Si/Al: elevados contenidos de níquel originan partículas
metálicas de gran tamaño, más fácilmente reducibles que los que poseen bajo contenido






Como consecuencia de la presenta investigación, se recomienda:
- Estudiar la viabilidad de utilizar un aglomerante que carezca de actividad catalítica y no
modifzque la acidez de la zeolita, a fin de posibilitar el empleo industrial del catalizador.
2- Estudiar la desactivación y regeneración de los catalizadores preparados.
3.- Estudiar la utilización de diferentes técnicas para modificar la acidez de la zeolita, tales
como tratamientos con ácido fluorhídrico, vapor de agua, etc, a fin de reducir la desactivación
de los catalizadores preparados.
4.- Optimar las variables de preparación del catalizador, utilizando como técnica
incorporación de la función metálica, el intercambio iónico en estado sólido en flujo de gas.
de
5.- Estudiar la hidroisomerización de n-decano en lecho fijo con recirculación del efluente.
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6.- Ampliar del estudio de hidroisomerización a otras parafinas más ligeras a fin de establecer
el mecanismo de reacción a través de un estudio cinético para el que resultaría imprescindible
la identificación de los distintos isómeros obtenidos.
7.- Llevar a cabo el estudio de la influencia de las condiciones de operación sobre la
hidroisomerización de n-decano en el catalizador seleccionado en la presente investigación,
estableciendo los valores óptimos de las variables de operación.
8.- Sustituir la hidroisomerización de n-decano como ensayo de actividad catalíticabifuncional,
por reacciones tales como la hidrogenación de benceno, etc.
9.- Ampliar la caracterización de los catalizadores preparados, de la función metálica para
establecer la dispersión, mediante técnicas tales como quimisorción, etc y de la función ácida,
sustituyendo el amoníaco en las desorciones térmicas programadas, por moléculas-prueba que







El método de análisis seleccionado para analizar las fases gaseosas y líquidas, ha sido la
cromatografía de gases (WiIlet y col. ,198 7).
9.1.1. Productos gaseosos
La fase gaseosa efluente del reactor esté constituida por hidrógeno e hidrocarburos saturados
de hasta 5 ó 6 átomos de carbono, fundamentalmente saturados, que se analizó por cromatografía de
gases utilizando un cromatógrafo HEWLETT-PACKARD modelo HP-5580-A de las siguientes
características:
- Cuatro portales de inyección.
- Dos válvulas de gases automáticas de 0,25 ml de capacidad.
- Dos detectores de conductividad térmica (TCD)
- Dos integradores HEWLETT-PACKARD HP-5880-A
- Dos columnas empaquetadas de acero inoxidable de 1/8 de pulgada de diámetro
nominal, una de referencia y otra para realizar la separación de los productos gaseosos.
Esta última columna, de seis metros de longitud, contiene Porapac Q 80/100 mallas
ASTM como fase estacionaria, permitiendo una correcta separación de los compuestos
presentes en la fase gaseosa.
Las condiciones seleccionadas para el análisis fueron:
- Temperatura del portal de inyección
- Temperatura del detector
- Caudal de portador (He)























Para el análisis cuantitativo de los productos gaseosos de reacción se realizaron los calibrados
correspondientes, representando el peso de cada componente en mg frente a la respuesta en unidades
de área. Para los compuestos que no se disponían y/o eran líquidos en condiciones atmosféricas, se
obtuvieron los factores de respuesta a partir de los determinados experimentalmente y la relación
existente entre unos y otros que se describe en bibliografía (Kaiser y col.. 1963). En la Tabla 9.1 se
indican los factores respuesta obtenidos.
Tabla 9.1: Factores de respuesta (F.R.) utilizados en análisis de gases
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(a): Factor de respuesta del hidrógeno:




(c): Obtenidos de bibliografía
9.1.2 Productos líquidos
La mezcla de hidrocarburos líquidos se analizó por cromatografía de gases, en un cromatógrafo
HEWLETT-PACKARD modelo HP-5880-A, con un detector de ionización de llama (FID) y un
inyector para columnas capilares. Para este último se utilizaba una columna capilar de sfiice de 60 m
de longitud y 0,25 m de diámetro, con espesor de película de 0,1 ~m. Las condiciones seleccionadas
para el análisis fueron:
- Temperatura del portal de inyección
- Temperatura del detector
- Caudal de portador(He)
- Programa de temperatura del horno
- Temperatura inicial
- Tiempo inicial











La identificación de picos se ha realizado a partir de los tiempos de retención de las sustancias
puras, mediante inyección de un juego de muestras patrón. Los compuestos se agrupan por átomos
de carbono, distinguiéndose en cada fracción entre hidrocarburos lineales y no lineales.
El análisis cuantitativo se lleva a cabo considerando los factores de respuesta de los distintos
productos de reacción relativos al benceno (Cascó y col., 1970), cuyos valores se recogen en la Tabla
9.2. Dada la similitud de los factores de respuesta de los distintos hidrocarburos y el elevado número
de componentes de la mezcla líquida, se consideró un factor respuesta igual a la unidad, común a
todos ellos.
Tabla 9.2: Factores de respuesta de líquidos relativos al benceno
Compuesto F.R. relativo Compuesto F.R. relativo
Butanos 1,112 Buenos 1,075
Pentanos 1,105 Pentenos 1,075
Hexanos 1,100 Benceno 1,000
Heptanos 1,075 Octanos 1 ,096
Nonanos 1,075 Decanos 1,075
Undecanos 1,070
9.2 CALCULO DE UN EXPERIMENTO COMPLETO
A continuación se detallan a modo de ejemplo los cálculos correspondientes al experimento
1M29 de la Tabla 5.11.









= 711,7 mm de Hg
T~ =13W
20% en peso de Ni, Si/Al = 29
W = 3,0436 g
P= 50 Kg/cm3
Tr = 300” C
= 490 míN/min
= 0,2708 g/min
Estas condiciones se mantuvieron constantes a lo largo de todo el experimento, siguiendo el
procedimiento indicado en el apartado 4.4.3.




El producto líquido obtenido se




recogió en un frasco hermético previamente tarado,
= 6,523 g
Después se procedió al análisis cromatográfico de los productos gaseosos y líquidos. La
distribución porcentual obtenida en dicho análisis se muestra en la Tabla 9.3. Conocida la composición
del producto gaseoso, se puede calcular fácilmente su peso molecular promedio:
Peso molecular promedio del gas: ~Mg =4,10 g/mol
que junto con los datos de presión atmosférica, temperatura y volumen de gas recogido, permitieron
calcular la masa total de efluente gaseoso:
Masa de gas: Mg = 2,538 g
Para hallar con exactitud la cantidad de productos líquidos y gaseosos obtenida en la reacción,
se realiza un balance de carbono e hidrógeno según se detalla a continuación:
- Balance de carbono
:
MeLo = MC.LP +
M~ a0 = MLP a1 + ~ a2
MeLo, Me~ y MC,GF: átomos-gramo de C en el
gas final respectivamente.
MLO. MLF y MUF : masas de líquido inicial, líquido final y gas final.
a0 = atm—g de C en liq. inicial
g de líquido inicial
a1 = atm—g de C en liq. final
g de líquido final
a2 = atm—g de C en gas final
g de gas final
(9.1)




X~, X1~, y X0~, fracciones másicas del componente i en el líquido inicial,
líquido final y gas final respectivamente.
P,»1, el peso molecular del componente í.




Tabla 9.3: Análisis de los productos gaseosos y líquidos
COMPUESTOS LIQUIDOS GASES

















































MWBO+MH¿~EJ=MLFB¡ + M~I32 (9.2)
MHw,MH~, MHU, y MH,OF: átomos-gramo de H en el líquido inicial, líquido
final y gas fina] respectivamente.
= atm—g de H en liq. inicialg de líquido inicial
= atm—g de H en liq. final
g de líquido final
= atm—g de H en gas finalg de gas final
= r ±94.NR;
= r =3:1. NR;PM,1
PM,i
De las ecuaciones del balance y con las expresiones anteriores y las composiciones de la tabla







Por lo tanto, las únicas incógnitas resultantes en el balance son MLF, MCF que se pueden hallar
resolviendo el sistema formado por las ecuaciones (9.1) y (9.2) por el método de Gauss-Jordan. Los
valores obtenidos resultan ser los siguientes:
MLP = 6,789 g
= 2,595 g
- Balance de hidró2eno
:




que comparados con los valores experimentales ML y M6 permiten calcular los errores en las medidas
experimentales:
Error en líquidos: 3,9 96
Error en gases: 2,2 96
Error del balance global: 3,4 96
Los valores de los parámetros estudiados en la reacción se calculan con las siguientes
T
- Conversión a isómeros de n-ClO:
x =
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Finalmente en la tabla 9.4 se resumen los parámetros calculados mediante las expresiones
anteriores:







9.3 PROGRAMA DE CALCULO
A continuación figura el listado del programa de cálculo utilizado para realizar el balance de
materia y obtener los parámetros en cada reacción:
lo













SO LOCATE 3,20:PRINT MENU PRINCIPAL
9. APENDICE p4g.247
100 LOCATE 5,20:PRINT INTRODUCIR DATOS DEL EXPERIMENTO
110 LOCATE 7,20:PRINT ORABAR DATOS EN DISCO 2”
120 LOCATE 9,20:PRINT ‘LEER DATOS DEL DISCO 3*
135 LOCATE 11,20:PRINT “CAlCULO DE COMPOSICIONES
140 LOCATE 13,20:PRINT ‘BALANCE DE MATERIA Y PARAMETROS DE REACCION 5”
145 LOCATE 15,20:PRINT ‘SACAR RESULTADOS POR IMPRESORA 6”
150 LOCATE 17,20:PRINT ‘FIN DE LA SESION
151 LOCATE 19,20:PRINT ‘CALCULO DE LA COMPOSICION DEL EPLUENTE 8’
160 A$=INKEY$:IP A$=”” THEN 160
170 IP A$=”1” THEN GOSUB 1000
180 IP A$=”2’ TREN GOSUR 2000
190 IP A$=’3” TREN GOSUR 3000
210 IP A$=”4” TREN GOSUB 4000
215 IP A$=”5” TREN GOSUR 5000
216 IP A$=”6’ TREN GOSUB 6000
217 IP A$= ‘7” TREN GOTa 500
218 IP A$=’8” THEN GOSUB 9000
500 CLS:END
1000 ‘***************************************************************
1.- INTRODUCIR DATOS DEL EXPERIMENTO *
GOSUB 8000
LOCATE 2.65:PRINT DATE$
LOCATE 4,30:INPUT ‘REACCION “;REAC$
LOCATE 5,30:INPUT “NUMERO DE MUESTRAS”; KN$
LOCATE 6,30:INPUT ‘CATALIZADOR “;CATA$
POR A=8 TO 15 :LOCATE A,22:PRYNT (A-7)ñ- ‘;DAT$(A-7):NEXT A
FOR A=8 TO 15 :LOCATE A.60:INPUT DAT(A-7’>:NEXT A
¡075 LOCATE 20,S:PR¡NT”
LOCATE 21,5:PRINT”
LOCATE 20,5:PRINT “QUIERES MODIFICAR ALGUN DATO <SIN)’
1100 A$=INKEY$:IF A$=”” TREN 1100
IF A$=N OR A$=”N’ THEN 1240
IP A$~S” OR A$=”S” THEN 1110
1110 LOCATE 21,5:INPUT ‘DATO (1-8flND
IFND>I2ORNDc1 THEN 1110
LOCATE ND+7,60:PRINT” “:LOCATE 21.22:PRINT DAT$(ND’>:
LOCATE 21,47:INPUT DAT(ND):LOCATE ND +7,60: PRINT USING######.##”;DAT(ND)
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GOTO 1075
‘***********llnxODrJCm DATOS 212************************************





IP C=1 THEN K$=”1’
IP C=2 THEN K$=’”2’
IP C=3 THEN K$=’3”
IP C=4 THEN K$=”4”
IFC=5THENK$=’5”
IF C=6 THEN K$=’6”
IP C>KN TEtEN 1700
LOCATE I,35:PRINT” ANALISIS N” “;C
1280 LOCATE 2,5:PRINT REAC$+K$
1285 LOCATE 2,56:INPUT ‘VOLUMEN DE GAS’;VG
LOCATE 3,56:INPUT “GRAMOS DE LIQUIDO”;GL
¡287 A$=INKEY$:IF A$=” TREN 1287
IP A$=’E” OR A$=’E” THEN 1285
¡300 FOR A=4 TO 18:LOCATE A.5:PRINT A-3;”.-’;COMP$(A-3):NEXT
1310 POR A=4 TO 18:LOCATE A,30:INPUT CG(A-3):NEXT
1320 POR A=4 TO 20 :LOCATE A,45:PRINT A+ 12;’t-”;COMP$(A + 12):NEXT
1330 POR A=4 TO 20:LOCATE A,65:INPUT CL(A-3):NEXT
1335 LOCATE 20,5:PRINT’
¡336 LOCATE 21,5:PRINT”
1340 LOCATE 20,5:PRINT “QUIERES MODIPICAR ALGUN DATO (SIN)”
1350 A$=INKEY$:IF A$=”” TEtEN 1350
¡360 IP A$=’N” OR A$=’N’ THEN ¡410
1370 IP A$=”S” OR AS=’S’ THEN 1375
¡375 LOCATE 21,5:INPUT ‘DATO (1-32)”;ND
1377 IP ND>320R NDcI THEN ¡375
¡380 IP ND< = ¡5 THEN LOCATE ND+3,31:PRINT’ ‘:LOCATE 21,22:
PRINT COMP$(ND):LOCATE 21 ,37:INPUT CG(ND):LOCATE ND +3.31:
PRINT USING ‘########.##“;CG(ND)
¡390 IP ND> = ¡6 THEN LOCATE ND-12,66:PRINT” tLOCATE 21,22:
PRINT COMP$(ND):LOCATE 21 ,37:INPUT CL(ND- I5):LOCATE NO- ¡ 2.66:
PRINT USING “########.##‘ ;CL(ND-15)
1400 COTO 1335
1410 LOCATE 20,5:PRINT’
1420 LOCATIS 20,5:PRINT ‘GRABAR DATOS (S/N)
1430 A$=INKEY$:IP A$=”” THEN 1430
1440 lE A$=’N’ OR A$=’N” THEN 70
1500 H$=REAC$+K$
LOCATE 21,5:INPUT ‘UNIDAD DE DISCO “;CS
LOCATE 21,40:PRINT “NOMBRE DE ARCHIVO “;H$
1510 A$=INKEY$:ITP A$=’” TEEN 1510
IP A$=CI-IRS(13) TI-lEN H$=REAC$+K$
IP A$=”E” OR A$=’E” TREN LOCATE 21,60:INPUT H$




POR 1=1 TO 15
WRITE #¡,CC(1)
NEXT 1




IP C=KN THEN 1700
LOCATE 21,5 :PR¡NT’
PRINCIPAL c CM»
1600 A$=INKEY$:IP A$=” TI-TEN 1600
IP A$=”C” OR A$=”C’ TREN 4000
IP A$=’M” OR A$=’M” TREN 70
COTO 1250
1700 LOCATE 20,5: PRINT ‘ NO HAY MÁS ANÁLISIS!’
LOCATE 21,5: PRINT’ CONTINUAR .C cC>>
1800 A$=INKEY$:IF A$=~ THEN 1600
IP A$=”C’ OR A$=’C’ TEtEN 4000




SIGUIENTE ANAL¡S¡S <<A>> CONTINUAR <CC»
2.- GRABAR DATOS EN DISCO *
GOSUB 8000
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LOCATE 2,20: PRINT ‘GRABAR DATOS”
LOCATE 12,20:INPUT “NOMBRE DE FICHERO (SIN EXTENSIÓN)” ;PICD$





POR ¡=1 TO 15
WRITE #1,CG(I)
NEXT 1







3010 ‘* 3.- LEER DATOS DEL DISCO 1 VISUALIZAR *
3020 **~******~~«
3040 GOSUR 8000
3050 LOCATE 2,20 :PRINT” LEER DATOS DEL DISCO
3060 LOCATE 12,20:INPUT ‘NOMBRE DEL FICHERO (SIN EXTENSIÓN):














3200 LOCATE 2.20:PR[NT” VISUALIZAR DATOS
LOCATE 4,30:PRINT “REACCION “;REAC$
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LOCATE 5,30:PRINT “NUMERO DE MUESTRAS “;KN$
LOCATE 6,30:PRINT ‘CATALIZADOR “;CATA$
POR A=8 TO 15 :LOCATE A,22:PRINT A-7;t-’;DAT$(A-7):NEXT A
POR A=S TO 15:LOCATE A,60:PRINT USING ‘###.###‘;DAT(A-7):NEXT A
3250 LOCATE 20,5:PRINT
LOCATE 21,5:PRINT’
LOCATE 20,5:PRINT “QUIERES MODIFICAR ALGUN DATO (SIN)’
3260 A$=INKEY$:IP A$=’” THEN 3260
IP A$=”N’ OR A$=z”N’ THEN 3290
IP A$=”S’ OR A$=’S’ IHEN 3260
3270 LOCATE 21,5:INPUT “DATO (l-8)’;ND
IFND>8ORND<I TEtEN 3260
LOCATE ND+7,52:PRINT’ ‘:LOCATE 21,22:






IP K$=’1’ THEN C=O
IP K$=’2’ TEtEN C=I
IP K$=’3’ TEtEN C=2
IP K$=”4’ TEtEN C=3
IP K$=’5’ TREN C=4
IP K$=”6’ TREN C=5
3300 GOSUB 8000
C=C+I
PICD$=C$ + ‘:\DATOS\’ +REAC$ +K$ + ‘.DAT’
IP C>KN THEN 3700
3380 LOCATE 2,5:PRINTREAC$+K$: LOCATE 2,20:PRINT “ANALISIS”;C;’/’;KN
LOCATE 2,46:PRJNT “VOLUMEN DE GAS’:LOCATE 2,65:
PRINT USING “####.####‘;VG
LOCATE 3,46:PRINT ‘GRAMOS DE LIQUIDO’:LOCATE 3,65:
PRINT USING ‘####.####‘;GL
3400 POR A=4 TO I8:LOCATE A,5:PRINT A-3;’.-’;COMP$(A-3):NEXT
3410 POR A=4 TO I8:LOCATE A,25:PRINT USING ‘########.##“;CG(A-3):NEXT
3420 POR A=4 TO 20 :LOCATE A,45:PRINT A+ 12;’.-’;COMF$(A+ 12):NEXT
3430 POR A=4 TO 20:LOCATE A.65:PRINT USING ‘##########‘:CL(A-3):NEXT
3431 LOCATE 20,5:PRINT ‘QUIERES MODIPICAR ALGUN DATO (SIN)’
LOCATE 21,5:PRINT’
3432 A$=INKEYS:lF A$=” THEN 3432
IP A$=’N’ OR A$=”N’ TI-lEN 3500
IF A$=’S’ OR A$=”S’ TREN 3434
3434 LOCATE 21,5:INPUT ‘DATO (l-32)’;ND
IPND>32ORND<1TI-IEN 1375
IP NO < = 15 THEN LOCATE ND+3,31:PRINT’
PRINT COMP$(ND):LOCATE 21 ,37:INPUT CG(ND):
PRINT USING ‘########.##‘;CG(ND)
IF ND> =16 TEtEN LOCATE ND-12,66:PRINT’ ‘:LOCATE 21,22:
PRINT COMP$(ND):LOCATE 21 ,37:INPUT CL(ND-¡5):LOCATE ND-12,66:
PRINT USING ‘########.##‘ ;CL(ND-15)
GOTO 3431
3500 CC+1:IP C>KN TEtEN 3700
LOCATE 20,5 :PRINT ‘ ANALISIS (SIN )‘;“-‘;C;’
IP C=1 TEtEN K$=’I”
IP C=2 TEtEN K$= ‘2’
IF C=3 TEtEN K$=’3’
IP C=4 THEN K$=’4’
TE C=5 TEtEN K$=’5’
lE 0=6 TI-lEN K$=’6’
‘:LOCATE 21,22:
LOCATE ND+3,31:
3510 A$INKEY$:IP A$=” THEN 3510
IP A$=”S’ OR A$=’S’ TREN 3600
IP A$=’N’ OR A$=’N’ TEtEN 3700




POR 1=1 TO 15:INPUT #1,CG(I):NEXT 1




3700 LOCATE 20,5: PRINT’
C=C-1
IP 0=1 TEtEN K$=’1’
IP C=2 TEtEN K$=’2’
CONTINUAR
IP C=3 TREN K$=’3”
lP C=4 TREN K$=’4’
IP C=5 TREN K$=’5’
IFC=6 TI-lEN KS=’6’
LOCATE 21,20:PRINT’ MENU PRINCIPAL <CM>>
3800 A$=INKEY$:IF A$=’t THEN 3800
IP A$=”M’ OR A$=’M’ TREN 70
IP A$=’C” OR A$=’C’ TREN 4000
4000 •
4001 ‘ CALCULO DE COMPOSICIONES
4002 ‘
4010’ CALCULO DE COMPOSICIONES DE LIQUIDO Y GAS (BASE HUMEDA)




4025 TOTPG =0:MGGG =0
4030 POR 1=1 TO 17:TOTPL=CL(1)+TOTPL:NEXT ¡
4035 TOTPC = . 195495*((CG(I).2340)Á.525875)*.00 1
4040 POR 1=2 TO 15:TOTPG=CG(I)*CAL(D+TOTPG:NEXT 1
4045 FOR 1=1 TO 17
4050 PL(I) = CL(I)/TOTPL* 100
4055 MLGL=PL4fl/PM« + 15) +MLGL
4060 NEXT 1
4065 ¡‘0<!) = (. 195495*((CG(I )~2340)A.S25875))*.O0 1 /TOTPG~” 1 00
4070 MGGG=PG(1)/PM(1)
4075 POR 1=2 TO 15





4105 LOCATE 12,25: PRINT’ ~BASE SECA O HUMEDA? (S/H)’
4110 A$=INKEY$:IP A$=””TREN 4110
4115 IP A$=’S’ OR A$=’S’ THEN GOTO 4145
4120 lE A$=”I-I” OR A$=’Et’ TEtEN GOTO 4195
4130
4135 CALCULO DE COMPOSICIONES Y MASA DE GAS EN BASE SECA
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4140
4145 GOSUB 8000:PGH2O=PG(15):MGGG=O:PG(15)=0
4150 POR ¡=1 TO 14
4155 1>0(1) =PG(I)tlOO/(100-PGH2O)








4200 LOCATE 3,30: PRINT ‘COMPOSICION MUESTRA LIQUIDAS
4205 LOCATIS 5,5:PRINT “COMPUESTO “:LOCATE 5,47:PRINT «COMPUESTO
4210 LOCATIS 5,1S:PRINT’ % PESO”:LOCATE 5,27:PRINT” 56 MOL’
4215 LOCATE 5,60:PRINT’ % PESO’:LOCATE 5,69:PRINT’ 56 MOL’
4220 ~
4225 LOCATE 6,5:PRINT RAYI$:LOCATE 6,19:PRINT RAY2$:LOCATE 6,28:PRINT RAY3$
4230 LOCATIS 6,47:PRINT RAYI$:LOCATE 6,61:PRINT RAY2$:LOCATE 6,70: PRINT RAY3$
4235 FOR 1=1 TO 9:LOCATE 7+I,5:PRINT COMPS<f+ I5):LOCATE 7+1.18:
PRINT USINO ‘N##.####’ ;PL(I):LOCATE 7 + 1,27:
PRINT USING ‘###.####‘;<PL(1)l(PM(I + 15)*MLGL))*I0O:NEXT 1
4240 POR 1=1 TO 8:LOCATE 7+l,47:PRZNTCOMP$<1+24):LOCATE 7+1.60:
PRINT USINa ‘###.####‘;PL(I+9):LOCATE 7+1,69:
PRINT USING ‘###.####“;(PL(I+9)/(PM(I +24)*MLGL))* 1 0O:NEXT 1
4245 LOCATIS I9,25:PRINT ‘MMOLES TOTALES/loo MORAMOS:
PRINT USINO n#.#####AA~t ‘;MLGL
4250 LOCATE 21,23:PRINT” CONTINUAR <<C>> MENU PRINCIPAL <<M>>
4255 S$=JNKEY$:IF S$=”’ TREN 4255
4260 IP S$= ‘U OR S$= ‘C’ TEtEN LIOTO 4270





4290 LOCATIS 3,30: PRINT ‘COMPOSICION MUESTRA GASEOSA”
4295 LOCATE 5,5:PRINT ‘COMPUESTO “:LOCATE 5.47:PRINT ‘COMPUESTO”
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56 MOL”
56 MOL’
4300 LOCATE 5,18:PRJNT’ 56 PESO’:LOCATE 5,2’7:PRINT”
4305 LOCATE 5,6O:PRINT” 56 PESO’:LOCATE 5.69:PRINT
4310 RAY1$=’.—’:RAY2$=”-—---”:RAY3$=’----.---’
4315 LOCATIS 6,5:PRJNT RAYI$:LOCATE 6,19:PRINT RAY2$:LOCATE 6,28:PRINT RAY3$
4320 LOCATIS 6,47:PRINT RAYI$:LOCATE 6,61:PRINT RAY2$:LOCATE 6,70:PRINT RAY3$
4325 POR 1=1 TO 7:LOCATE 7+I,5:PRINT COMP$(I):LOCATE 7 +1,18:
PRINT USING ‘##L####’;PO(I):LOCATE 7 + 1,27:
PRINT USING ‘###.###N” ;(PG(I)/(PMQ)*MGGO))*100:NEXT 1
4330 POR 1=1 TO 8:LOCATE 7+I,47:PRINT COMP$(I+7):LOCATE 7+1,60:
PRINT USING ‘###.####“;PG(I+7):LOCATE 7+1.69:
PRINT USING ‘###.####“;(PG(I +7)/(PM(I +7)*MGGG))*I00:NEXTI
4335 LOCATIS 17,25:PRINT ‘MMOLES TOTALES/WC MGRAMOS: ‘U:
PRINT USING UL#####AAfl ‘;MGGG
4340 LOCATIS 21,16:PRINT ‘CONTINUAR «C>> ANTERIOR <<A>> MENU PRINCIPAL «M>>”
4345 S$=INKEY$:IP S$=’” TEtEN 4345
4350 IP S$=C’ OR S$=’C’ TEtEN GOTO 4380
4352 IP S$=”A’ OR S$=’A’ THEN 4195




















BALANCE DE MATERIA TOTAL
GOSUR 8000
GG=MG:LOCATE 8,20:PRINT ‘GRAMOS DE GAS ;USrNG ‘####.####‘;OG
GP=GG+GL:LOCATE 10,20:PRINT ‘GRAMOS DE PRODUCTOS “:USING ‘####.####‘;GP




IP OETOT>GP TEtEN GOTO 4425
ERREL=(GP~GEToT)*I00/GP:GOTO 4430
ERREL=(GETOT..GP)* 100/GP
LOCATE 14,20:PRINT ‘ERROR RELATIVO DEL BALANCE (56): ‘;USING’##.##’;ERREL
LOCATIS 21,20:PRINT’ ANTERIOR <<A>> MENU PRINCIPAL <<M>>’
A$=INKEY$:IP A$=” TEtEN 4440
IP A$=”A’ OR A$=”A’ THEN 4285
IP A$=’M’ OR A$=’M’ TEtEN 70
***** *** ‘,t** ***** ** * ******* ** *** * ** *** * **** * * * * * * ** * ** * * * * * ** ** * ** * *
1- BALANCE DE MATERIA Y PARAMETROS DE REACCION
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5002’ CALCULOS DEL GAS FRACCIONES MOLARES
5003 ‘***************************************************************~***
5004 GOSUB 8000
5005 POR 1=1 TO 15
5010 YG(I) = PO(I)/(PMQÉMGOG):XG(I)= PG(Ij1/I00
5015 NEXT 1
5020’
5025 ‘CALCULOS DEL LIQUIDO
5030
5035 POR 1=1 TO 17
5040 XL(I)=PL(jI)/I0O:YL(I)=PL(I)/(PM(I+ 15)*MLGL)
5045 NEXT 1
505! ‘****************** PARÁMETROS ALFA Y BETA*********************************
5052 ~
5055 BETAO=«0.08*10/58)+(I .42*20/128) +(0. 11*22/142) +(98.39*22/142))/l0O
5060 ALPAO=((0.08*4/58)+(1.42*9/128)+(O. 11*10/142) +(98.39*l0/142y>/I00
5065 ALPAI=O:ALPA2=O
5070 POR 1=1 TO 17
5075 ALPAI =XL(I)*NNC(I + I5)/PM(I + 15)+ALPA¡
5080 NEXT 1
5085 POR 1=1 TO 15
5090 ALPA2 = XG(I)*NNC(I)/PM(I) + ALPA2
5095 NEXT 1
5100 BETA1=O:BETA2=O
5105 POR 1=1 TO 17
5310 BETA! = BETA 1 +(XLU>*<2*NNCQ + 35)+2)/PMq + >5))
5115 NEXT 1
5120 POR 1=1 TO 15
5125 BETA2 = BETA2 + (XG(I)*(2*NNC(I) +2)/PM(Q)
5130 NEXT 1
5135 ‘*~~4I**************************************************
5140’ BALANCES DE MATERIA:
5145’ BALANCE DE C: MCO=MCLP+MCGP
5150’ MLO*ALPAO=MLF*ALPA ¡ + MGF*ALPA2
5155’ BALANCE DE Et: MHGO+MHLO=MHLF+MHGF
5160’ MHGO + MLO*BETAO= MLP*BETA ¡ + MGF*EETA2
5165
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5170’ BALANCE DE CARBONO, CHDE=CHG+CHL (ATM-G)





5200 MGF= (MHGO + MHL0~{MCL0*BETA1/ALPA1))/(BETA2~(ALPA2*BETA 1 /ALPAI))
5205 MLF = (MCL0~MOP*ALPA2)/ALPA1
5210 ERRORL= (MLF~GL)/MLF*100:ERRORG =(MGF~GG)/MGF*l 00
5215 ERRBALT=((MLP + MGP)-(GEBUT+GEHI))/(GEBUT+ GEHI)* 100:
ERRBALE=(GP-(GEBUT+GEHI))/(GEBUT +GEHI)* ¡00
5220 LOCATE 9,30:PRINT ‘EXPERIMENTAL’:LOCATE 9,48:PRINT “TEORICO’:
LOCATIS 9,61:PRINT ‘ERROR (%)‘
5225 LOCATIS 10,30:PRJNT ‘——-‘:LOCATE I0,48:PRINT
LOCATIS 10,61:PRINT’
5230 LOCATE 12,5:PRINT ‘MASA LIQUIDO PINAL (O):
PRINT USINO ‘##.####‘;GL;:LOCATE 12,48:PRINT USINO “##.####“;MLP;:
LOCATIS 12,63 :PRINT USING ‘#tr ;ERRORL
5235 LOCATIS 14,5:PRINT “MASA GAS PINAL (O).
PRINT USING ‘##.####‘;GG;:LOCATE 14,48:PRINT USINO ‘##.####“;MGP;:
LOCATIS 14,63:PRINT USING ‘MS” ;ERRORG
5240 LOCATE 16,5:PRINT ‘ERROR BALANCE GLOBAL (56):
PRINT USING ‘###.fl#’;ERRBALE;:LOCATE ¡6,48:PRINT USINO ‘###.##“;ERRBALT
5245 LOCATE 21,4:PRINT SPACE$(73):LOCATE 2¡,23:PRINT “CONTINUAR «C» MENU
PRINCIPAL «M>>’
5250 E$=INKEY$:IP E$=” TEtEN 5250
5255 lE E$=’C’ OR E$= ‘U TREN GOTO 5275
5260 IP E$=’M’ OR E$=’M’ TREN GOTO 70
5275 GOSUB 8000
5280 LOCATE 12,25:PRINT’ TEORICO «T» EXPERIMENTAL <<E»’
5285 E$=INKEY$:IP E$=” TEtEN 5285
5295 IP E$=’T’ OR E$=’T TEJEN H$=’ TEORICO
MGP=(MHGO+MHL0~(MCL0*BETA1/ALPA1))/(EETA2~(ALFA2*BETA 1/ALPA 1)):
MLP = ((MCL0~MGP*ALFA2)/ALPA 1):GOTO 5310
5300 IP E$= ‘E’ OR E$=’E’ TEtEN HS=’EXPERIMENTAL”:MLF=GL:MGP=GG
5310 ~ CONVERSION **‘****~
5315 •*****~*******************************************************************


















5400 SET(4)=((XL(4)*MLE*NNC(19)/PM(19))+(MGP*XG( II )‘~‘NNC( 1
PM(1 I)))/MCDES*I0O
5405 ‘N-C5
5410 SET(5)=((XL(5)*MLF*NNC~2O)1PM(20» + (MGP*XG( ¡ 2)*NNC(12)1
PM( 12)»/MCDES*I ~(J
5415 ‘I-C6
5420 SET(6)=((XL(6)*MLP*NNC(21)/PM(21)) +(MGP*XG( ¡ 3)*NNC(13)1
PM(13)))/MCDES* 100
5425 ‘N-CÓ
5430 SET(7) = ((XL(7)*MLP*NNC(22)/PM(22)) + (MOP*XG( ¡ 4)*NNC< ¡4)1
PM( ¡4)))/MCDES*100
5435 ‘1-C7
5440 SET(S)= (XL(8)*MLP*NNC(23)IPM(23))/MCDES* ¡00
5445 ‘N-C7



















5495 SET(19) = (MGP*XG(4)*NNC(4)/PM(4))/MCDES* ¡00
5496 ‘PROPILENO
5500 SET(20)= (MGP*XG(5)*NNC(5)/PM(5yp/MCDES* ¡00
5501 ‘C4G=
5505 SET(2I)~=(MGP*(XG(8)*NNC(8)/PM(8) +XG(lO)*NNC( ¡0)/PM( I0?J))/MCDES*IO0
5506 SETISO =0: SETN =0
5507 SETOL= SET(I 8) + SET(20) + SET(2 1)




5530 POR K=1 TO 13 STEP 2
5535 SETN = SETN +SET(K)
5540 NEXT K
5541 SUMAO:SET(15)=O
5542 POR 1=1 TO 16
5543 SUMA= SUMA+ SET(1)
5544 NEXT ¡
5550 ‘********************************
5555 ‘ SELECTIVIDADES EN EL LIQUIDO
5560 ‘*************************JeI******
5565 POR 1=1 TO 12
5570 SEL(D=(XL(1)*MLF*NNC(I+ 15)IPM(I + ¡5))/MCDES* 300
5575 NEXT 1
5580 SEL( 13) =((XL(I 3)*MLF*NNC(28)/PM(28))~( 1 .42/(PM(28)* ¡ 00)4<GEBUT*NNC(28)))/
MCDES*IOO
5585 SEL( 14) = ((XL( I4)*MLP*NNC(29)/PM(29))~
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(0.1 1/(PM(29)*100)J#GEBUT*NNC(29)))/MCDES*100
5590 SEL(í5)=o:SEL1SO=0:SELN~O
5595 POR K=2 TO 14 STEP 2
5600 SELISO = SELISO+ SEL(K)
5605 NEXT 1<











5667 RENDIL= SELISO*CONV/ 100








5710 LOCATE 2,5:PRINT “COMPUESTO «:LOCATE 2,47:PRINT «COMPUESTO
5715 LOCATIS 2,18:PR¡NT ‘SEL. TOT’:LOCATE 2,27:PRINT ‘SEL. LÍQ”
5720 LOCATE 2,60:PRINT ‘SEL. TOT’:LOCATE 2,69:PRÍNT “SEL. LíQ”
5725 RAYI$= ‘-—------“:RAY2$=’——--’:RAY3$=’
5750 LOCATIS 3,5:PRINT RAY1$:LOCATE 3,18:PRINT RAY2$:LOCATE 3,27:PRINT RAY3$
5755 LOCATE 3,47:PRINT RAY¡$:LOCATE 3,60:PRINT RAY2$:LOCATE 3.69:PRINT RAY3$
5760 POR 1=17 TO 20:LOCATE I-¡3,5:PRINT COMP$<I-¡5):LOCATE 1-13.19:
PRINT USINO ‘##.####‘ ;SET<1):NEXT 1
5775 POR 1=1 TO 5:LOCATE I+7,5:PRINT COMP$(I+15):LOCATE 1+7.19:
PRINT USINO ‘##.####“:SET(1):LOCATE I±7,28:PRINTUSING “##.#####“;
SEL(I):NEXT 1
5780 POR 1=1 10 9:LOCATE 3+I,47:PRINT COMP$(I+2OtLOCATE 3+1.60:
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PRINT USING ‘##.####‘;SET«+5):LOCATE 3 +1>69:
PRINT USING ‘##.####‘;SELQ +5):NEXT 1
5785 LOCATIS 14,8:PRINT ‘X TOTAL (96): ‘;:PRINT USINO “##.###‘;CONV:
LOCATIS 14,34:PRINT ‘SISO TOT (96): ‘;:PRINT USINO ‘#L###’;SETISO:
LOCATIS 14,60:PRINT ‘lIC: ‘;:PR]NT USING ‘##.#####‘;RELIC
5790 LOCATIS 16,8:PRINT X 1-CíO (96): ‘;:PRJNT USINO ‘##.###‘;CONVISO:
LOCATIS 16,34:PRINT ‘SISO LíQ (96): ‘;:PRINT USING ‘##.###‘;SEL¡SO:
LOCATIS 16,60:PRINT ‘REND.LIQ.: ‘;:PRINT USING ‘##.####‘;RENDL
5795 LOCATIS 18,8:PRINT ‘X CRAQ. (96): ‘;:PRJNT USING ‘##.###‘;CONVCRA:
LOCATE 18,34:PRINT ‘S1-C6+ L (96): ‘;:PRINT USING ‘##.fl#’;SCGMAS:
LOCATIS I8,60:PRINT “SUMA:’;:PRINT USING ‘###.#“;SUMA
5800 LOCATIS 20,8:PRINT RENDI-C10 ‘;:PRINT USINO ‘##.##3’;RENDID:
LOCATIS 20,34:PRINT ‘REND.ISO TOT: ‘;:PR¡NT USING’##.###’;RENDIT:
LOCATE 20,60:PRINT ‘REND.ISO LíQ: ‘;:PRINT USINO “##.###‘;RENDIL
5805 LOCATE 22,2:PRINT ‘TEORICO <CT» EXPERIMENTAL <<E»> IMPRIMIR
MENUPRINCIPAL «M»
58>0 E$=INKEY$:IP E$~” THEN 5810
5815 IP E$=’M” Ok E$=’M” TEtEN 70
5820 IP E$=’E’ OR E$=’E’ THEN 5300
5830 IP E$=’T’ Ok E$=’T” TEtEN 5295
5840 IP E$=’P’ Ok E$=’P’ THEN 5845
************* CUERPO DE ZMPRES1ON ~
5845 X$=SPACE$(25)
LPRINT SPC(35) H$:LPRINT SPC(30) ‘********************h:POR 1= ¡ TO 3:
LPRINT:NEXT 1
LPRINT SPC(5);’COMPUESTO ‘;SPC(3);”SEL. TOT’>;SPC(3);
‘SEL. LIQ’;SPC(6); ‘COMPUESTO ‘;SPC(3>; ‘SEL. TOT’;SPC(3); ‘SEL. LíQ’
LPRINTSPC(5);”== , SPC(3);”========<’:SPC(3);’
= ‘;SPC(3); “ _
LPRINT SPC(5);COMP$(2);SPC(3);US¡NG ‘##.#####‘;SET( ¡7);:LPR¡NT SPC( 17):
LPRINT COMP$(13);SPC(3);USING ‘##.#####“;SET(6);:LPR¡NT SPC(3);
USING ‘#L#####’;SEL(6)
LPRINT SPC(5);COMP$(3);SI’C(3):USING ‘##.#####‘ ;SET( 18);: LPRINT SPC( 17);
LPRINT COMP$(14);SPC(3);USING ‘##.#####“;SET(7);: LPRINT SPC(3);
USING “##.#####‘ ;SEL(7)
LPRINT SPC(5);COMP$(4);SPC(3);USING ‘#L#####’;SET(19);:LPRINT SPC(17);
LPRINT COMP$(23);SPC(3);USING ‘##fi####’;SET(8);:LPRINT SPC<3):
USING “##.#####‘;SET(8)
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LPRINT SPC(5);COMP$(5);SPC(3);USING ‘#N.#####’ ;SET(20); :LPRINT SPC(17);
LPRINT COMP$(24);SPC(3);USING ‘##.#####‘ ;SET(9); : LPRINT SPC(3);
USINO ‘##.#####‘;SEL(9)
LPRINT SPC(5);COMP$(6);SPC(3);USING ‘##.#####‘;SET( ¡ ); LPRINT SPC(3);
USINO «##.####r;SEL(I);:LPRINT SPC(6);
LPRINT COMP$(25);SPC(3);USING ‘##.#####“ ;SET(I0); : LPRINT SPC<3);
USINO ‘#N.#####’;SEL(1O)
LPRINT SPC(5);COMP$(7);SPC(3);USING ‘##.#####‘ ;SET(2); : LPRINT SPC(3);
USING ‘##.#####‘;SEL(2);:LPRINT SPC(6);
LPRINT COMP$(26);SPC(3);USING ‘##.#####‘;SET(l ¡ );: LPRINT SPC<3);
USING ‘#L#####’;SEL(1 1)
LPRINT SPC(5);COMP$(S);SPC(3);USING ‘##.#####‘ ;SET(2 ¡ ); :LPRINT SPC(3);
USING ‘##.#####‘ ;SET(2 ¡);:LPRINT SPC(6);
LPRINT COMP$(27);SPC(3);USING ‘##.#####‘;SET(12);:LPRINT SPC(3);
USINO ‘##.#####‘;SEL(I 2)
LPRINT SPC(5);COMP$(9);SPC(3);USING ‘##.#####‘;SET<3);:LPRINT SPC(3);
USINO ‘##.#####‘ ;SEL(3);:LPRINT SPC(6);
LPRJNT COMP$(28);SPC(3);USING ‘n#.####r ;SET( 1 3);: LPRINT SPC(3);
USING ‘##.#####“;SEL(13)
LPRINT SPC(S);COMP$(I I)SPC(3);USING ‘##.#####‘ ;SET(4): : LPRINT SPC(3):
USING ‘##.#####‘ ;SEL(4);:LPRINT SPC(6);
LPRINT COMP$(29);SPC(3);USING ‘##.####r;SET(¡4);: LPRÍ NT SPC(3);
USING ‘##.#####‘;SEL( 14)
LPRINT SPC(5);COMP$(12»SPC(3);USING ‘fl#.#####’;SET<5);:LPRINT SPC(3);
USINO ‘##.#####‘ ;SEL(5); :LPRINT SPC(6);
LPRINT
LPRINT
LPRINT SPC(24);’CONVERSIONES Y SELECTIVIDADES’
LPRINT
LPRl NT
LPRINT SPC(6);’X TOTAL (96): ‘;:LPRINT USING “##.###“:CONV;:
LPRINT SPC(6);’SJSO TOT (96): ‘;:LPRINT USINa ‘##.###‘;SETISO;:
LPRINT SPC(6);’1/C: ‘;:LPRINT USING ‘##.####‘;RELIC
LPRINT
LPRINT SPC(6);’X 1-CíO (96): ‘;:LPRINT USING ‘##.###‘ :CONVISO::
LPRINT SPC(6);’SISO LíQ (96): ‘;:LPRINT USINa ‘##.###‘;SELISO::
LPRINT SPC(6);”REND. LTQ.:’;:LPRINT USINO “##.###4’:RENDL
LPRINT
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LPRINT SPC(6);’X CRAQ. (96): ‘;:LPRINT USING ‘##.###;CONVCRA;:
LPRINT SPC(6);’SI-C6+ L (96): ‘;:LPRINT USINO ‘##.###“;SC6MAS;:
LPRINT SPC(6); ‘SUMA: ‘;:LPRINT USING ‘###.#‘;SUMA
LPRINT
LPRINT SPC(6);’REND.I-CíO: ‘;:LPRINT USING ‘#L###’;RENDID;:
LPRINT SPC(6); ‘REND.ISO TOT: ‘;:LPRINT USING ‘##.###‘ ;RENDIT;:




6001 ~ SACAR RESULTADOS POR IMPRESORA
6002 ‘*******************************************************************
6005 GOSUB 8000
6015 LOCATE 5,3:PRINT SPC(21);’SACAR RESULTADOS POR IMPRESORA’
6025 LPRINT SPC(30);CHR$( 14); ‘REACCION ‘;REAC$ + K$;CHR$(20): LPRINT
6030 LPRINT SPC(30);CHR$(27);CHR$(69);‘CATALIZADOR
CATA$;CHR$(27);CHR$(70):LPRINT
6035 LPRINT SPC(20);’PESO DE CATALIZADOR (G) ‘;TAB(6S);USING ‘####.####‘;
DAT(I)
6040 LPRINT SPC(20);’CAUDAL DE N-DECANO (G/M¡N) «;TAB(65);USING’####.####’;
DAT(2)
6045 LPRINT SPC(20);«CAUDAL DE HIDROGENO (MLNIMÍN)
TAB(65);USING “####.###‘ ;DAT(5)
6050 LPRINT SPC(20);’TEMPERATURA DE REACCIÓN (0C) “;TAB(65):
USING ‘##fl#.####’ ;DAT(3)
6055 LPRINT SPC(20);’PRESIÓN DE REACCIÓN (KG/CM2) ‘;TAB(65);
USING “####.####‘;DAT(4): LPRINT
6060 LPRINT SPC(20);’VELOCIDAD ESPACIAL WHSV (14-1) ‘;TAB(65);
USING “####.####‘;VESP
6065 LPRINT SPC(20);’GRAMOS DE LIQUIDO (G) “;TAB(65);US!NG “####.####‘;GL
6070 LPRINT SPC(20);”GRAMOS DE GASES (O) “;TAB(65);USING ‘####.####“;GG
6075 LPRINT SPC(20);’GRAMOS DE PRODUCTOS (G) “JAB(6S);US¡NG “####.####‘;GP
6080 LPRINT SPC(20); ‘PESO MOLECULAR MEDIO DEL GAS «;TAB(65);
USING ‘####.####‘ ;PMED
6085 LPRINT SPC(20);’ERROR RELATIVO EN BALANCE DE MATERIA (56) “;TAB(65);
USINO “####.####‘;ERREL
6095RA11$=’ =“:RA8$=
6100 LPRINT:LPRINT TAB(30); ‘COMPOSICION MUESTRA GASEOSA’
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6105 LPRJNT:LPRiINT SPC(4);” COMPUESTO ‘;SPC(3);’ 96 PESO




6115 POR 1=1 TO 7
6120 LPRINT SPC(5);COMP$m;SPC(3);:LPRINT USINO ‘##.####‘ ;PC(I)::
LPRINT SPC(4);:LPRINT USINO ‘##.####‘ ;(PG(I)/(PM(I)*MGGG))* 300;
6125 LPRINT SPC(7);COMP$(1+S);SPC(3);:LPRINT USING ‘##.####‘;PG(¡ + 8);:
LPRINT SPC(4); :LPRINT USINa ‘##.####‘ ;(PG(I + 8)/<PM<I + 8)*MGGG))*I 00
6130 NEXT 1
6135 LPRINT SPC(5);COMP$(8);SPC(3); :LPRINT USINO ‘##.####“ ; PG(8);:
LPRINT SPC(4);:LPRINT USINO ‘##.####‘;(PG(8)/(PM<8)*MGOG))* ¡00;
6140 LPRINT:LPRINT SPC(21);’MMOLES TOTALES /100 MORAMOS
LPRINT USINa ‘##.####‘ ;MGGG:LPRINT
6145RA11$ ‘ __ ‘.RA8$
6150 LPR¡NT:LPRINT TAB(30); ‘COMPOSICION MUESTRA LÍQUIDA’
6155 LPRINT:LPRINT SPC(4);’ COMPUESTO ‘;SPC(3);’ 96 PESO “;SPC(3);’ 56 MOL ‘;
SPC(5);” COMPUESTO ‘;SPC(3);’ 96 PESO ‘;SPC(3);’ 96 MOL
6160 LPRINT SPC(4);RA1 1 $;SPC(3);RA8$;SPC(3);RAS$;SPC(5);
RAIl$;SPC(3);RA8$;SPC(3);RA8$
6165 POR 1=1 TO 8
6170 LPR¡NT SPC(5);COMP$(1+15);SPC(3);:LPRINT USINO ‘##.####“;PL(¡);:
LPRINT SPC(4); :LPRINT USING ‘##.####‘;(PL(I)/(PM(¡ + ¡ S)*MLGLYP* 100;
6175 LPRINT SPC(7);COMP$(I+24);SPC(3);:LPRINT USINO ‘##.####‘;PL(¡+9);:
LPRINT SPC(4);:LPR¡NT USINO ‘##.####‘;(PL(I +9)/(PM(1 +24)*MLGLYP* ¡00
6180 NEXT 1
6185 LPRINT SPC(5);COMP$(24):SPC(3);:LPRINT USING “##.####‘;PL(9);:
LPRINT SPC(4>;:LPRINT USINa ‘#L####”;(PL<9)/(PM<24)*M LGL))* >oo
6190 LPRINT:LPRINT SPC(23);’MOLES TOTALES /100 GRAMOS
LPRINT USINO ‘#.######‘;MLGL
6200 LPRINT:LPRINT SPC(35);’CALCULOS CON BALANCE DE MATERIA”
6205 LPRINT
6210 LPRINT SPC(30);’EXPERIMENTAL’;SPC(7);”TEORICO’;SPC(7);”ERROR (96)’
6215 LPRINT SPC(30);’ ‘;SPC(7);’---—-’;SPC(7);” «
6220 LPR¡NT:LPRINT SPC(5);’MASA LfQUIDO PINAL (O):
LPRINT USINO ‘##.####‘;GL;:LPRINT SPC(9);:LPR¡NT USINO “######“ :MLF;:
LPRINT SPC(9);:LPRINT USINO ‘###.#‘;ERRORL
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6225 LPRJNT:LPRINT SPC(5);’MASA GAS PINAL (O):
LPRINT USINO ‘N#.####’ ;OG;:LPRJNT SPC(9);: LPRINT USINO ‘##.####‘ ;MGP;:
LPRINT SPC(9);:LPRINT USING ‘###.#‘;ERRORG
6230 LPRINT:LPRINT SPC(5);’ERROR BALANCE GLOBAL (96): ‘;:




7001 ‘~ CAJAS DE LOS MENUS *
7002 ‘******************************************************************
7010 POR C=2 TO 79:LOCATE 2,C:PRINT CHR$(205):NEXT:LOCATE 2.80:
PRINT CHR$(187)
7015 POR P=3 TO 22:LOCATE F,80:PRINT CHR$(¡86):NEXT:LOCATE 23,80:
PRINT CHR$(188)
7020 POR 0=79 TO 2 STEP -I:LOCATE 22,C:PRINT CHR$(205>:NEXT:LOCATE 22,2:
PRINT CHR$(200)




SOlO ‘* BORRAR PANTALLA *
8020 ~
8030 POR K=2 TO 21:LOCATE K,3:PRINT” ‘:NEXT K
8040 RETURN
9000 ~





9004 LOCATE 21.16:PRINT” EPLUENTE <<E» PRODUCTO <<P>> SIN 142< <H>>
SIN CIO «1»>’
S$=INKEY$:IP 55=” TEtEN 9004
IP S$=’E’ OR S$=’E’ TEtEN 9008
IP S$=’P” OR S$=’P’ TEtEN 9005
IP S$=’H’ OR S$=’H’ TREN 9006
IP S$=’D’ OR S$=’D’ TEtEN 9007
9005 PO(1)=0
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90 ¡7 PMT(2)= (PL(2)*MLP + MOP*PG(7))/(PM(7)*AMOLTOT)
9018 ‘N-C4
9019 PMT(3)= (PL(3)*M LP + MOP*PG(9))/(PM(9)*AMOLTOT)
9020 ‘I-CS
9021 PMT(4)=(PL(4)*MLP+MOP*PO(¡ 1))/(PM( ¡ I)*AMOLTOT)
9022 ‘N-CS













9035 PMT(1 1)=(PL(1 í)*MLF)/(AMOLTOT*PM(26))
9036 ‘I-C9
9037 PMT(12) = (PL(12)*MLPi/(AMOLTOT*PM(27))
9038 ‘N-C9
9039 PMT( 13)= (1>14 13)*MLP)/(AMOLTOT*PM(28))
9040 ‘1-CIa
9041 PMT(14) = (1>14 14)*MLP)/(AMOLTOT*PM(29))
9042 ‘METANO
9043 PMT(17) = (MOP*PO(2))/(AMOLTOT*PM(2))
9044 ‘ETILENO
9045 FMT(1 8)= (MGF*PG<3)>f(AMOLTOT*PM(3))
9046 ‘ETANO
9047 PMT( 19) = (MOP*PO(4))/(AMOLTOT*PM(4))
9048 ‘PROPILENO
9050 PMT(20) = (MGP*PC(5))/(AMOLTOT*PM(5))
9051 ‘C40=
9055 FMT<21)= (MGF*(F~(8)+ ¡‘0< lO)))/(AMOLTOT*PM(8))
9056 ‘N-CIO=
9057 PMT(22) = (PL(I5)*MLP)/(AMOLTOT*PM(3o))
9058 ‘H2=
9060 PMT(23)= (PG( 1)fl$3P)/(PM(I)*AMOLTOr
9220 PSUM=0:PMT(15)=0:PMT(¡6)=0
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9390 MFT(3) =(PL(3)*MLP +MGP*PG(9))/(NMLP + NMGP)
9395 ‘I-C5
9400 MFT(4>=(PL(4)*MLF +MGF*PO(I I»/(NMLF +NMGF)
9405 ‘N-C5
9410 MPT(5)= (PL(5)*MLP +MGF*PG(12))/(NMLP+ NMGF)
9415 ‘I-C6










9465 MFT(I 1)=<PL(I l)*MLF)/<NMLF+NMGF)
9466 ‘1-C9





























9710 LOCATIS 2,5:PRINT ‘COMPUESTO ‘:LOCATE 2,47:PRINT ‘COMPUESTO’
9711 LOCATE 2,18:PRINT ‘MOL %‘:LOCATE 2,27:PRINT ‘PESO 96’
9712 LOCATIS 2,60:PRINT ‘MOL. %‘:LOCATE 2,69:PRINT ‘PESO 96”
9713 RAYI$=’——-----’:RAY2$=’-----—-’:RAY3$=’----
9714 LOCATE 3,5:PRINT RAYI$:LOCATE 3,18:PRINT RAY2$:LOCATE 3,27:PRINT RAY3$
9715 LOCATE 3,47:PRINT RAYI$:LOCATE 3,60:PRINT RAY2$:LOCATE 3,69:PRINT RAY3$
9716 LOCATE 4,5:PRINT COMP$(I):LOCATE 4,¡9:PRINT USINO ‘##.##‘;PMT(23):
LOCATIS 4,28:PRINT USING ‘##.##“;MPT(23)
9717 LOCATE 4,47:PRINT COMP$(20):LOCATE 4,60: PRINT USINO ‘##.##‘;PMT(5):
LOCATE 4,69:PRINT USINO ‘Mli’ ;MPT(5)
9718 LOCATE 5,5:PRINT COMP$(2):LOCATE 5,¡9:PR¡NT USINO “##.##“;PMT(17):
LOCATIS 5,28:PRINT USINO ‘##.##‘;MPT(17)
9719 LOCATIS 5,47:PRINT COMP$(21):LOCATE 5,60: PRINT USINO “##.4#”;FMT(6):
LOCATE 5,69:PRINT USINO ##.##‘;MPT(6)
9720 LOCATE 6,5:PRINT COMP$(3):LOCATE 6,¡9:PRINT USINO ‘##.##‘;PMT(¡8):
LOCATIS 6,28:PRINT USINO ‘##.##‘;MPT(18)
9721 LOCATIS 6,47:PRINT COMP$<22):LOCATE 6,60:PR¡NT USINO ‘##.##“ ;PMT(7):
LOCATE 6,69:PRINT USINO “fl#.##’ ;MPT(7)
9722 LOCATE 7,5:PRINT COMP$(4):LOCATE 7,19:PRINT USÍNO »##.##“;FMT(!9):
LOCATIS 7,28:PRINT USINO ‘##.##‘;MPT(19)
9723 LOCATE 7,47:PRINT COMP$(23):LOCATE 7,60:PRINT USINO ‘##.fl#’:PMT(8):
LOCATE 1,69:PRINT USINO ‘##.##‘ ;MFT(8)
9724 LOCATIS 8,5:PRINT COMP$(5):LOCATE 8,19:PRINT USINO ‘##.##‘;PMT(20):
LOCATIS 8,28:PRINT USJNG ‘#ÁÑ##’;MFT(20)
9725 LOCATIS 8,47:PRINT COMP$(24):LOCATE 8,60:PR!NT USINO “##.##‘;PMT(9):
LOCATE 8,69: PRINT USINO ‘##.##‘ ;MFT(9)
9726 LOCATIS 9,5:PRINT COMP$(6):LOCATE 9,19:PRINT USINO ‘##.##‘;PMT(¡):
LOCATIS 9,28:PRINT USING “##.##‘;MPT(¡)
9727 LOCATIS 9,47:PRINT COMP$(25):LOCATE 9,60:PR!NT USINO «##.M#’:FMT(IO):
LOCATE 9,69:PRINT USINO ‘##.##‘;MFT(I0)
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9728 LOCATIS í0,5:PRINT COMP$(7):LOCATE 10, 19:PRINT USINO ‘##.##‘;PMT(2):
LOCATIS 10,28:PRINT USINO ‘##.##‘ ;MPT(2)
9729 LOCATIS íO,47:PRINT COMP$(26):LOCATE 1O,6O:PRÍNT USINO ‘##.##“;FMT(11):
LOCATIS í0,69:PRINT USINO ‘##.##‘;MPT(11)
9730 LOCATIS 11,5:PRINT COMP$(S):LOCATE í1,19:PRINT USÍNO ‘##.##‘;PMT(21):
LOCATIS 1 1,28:PRINT USINO ‘##.##‘;MPT(21)
9731 LOCATE 11,47:PRINT COMP$(27):LOCATE 1I,60:PR[NT USINO “##.##tPMT(12):
LOCATIS 11 ,69:PRiINT USINO ‘##.##‘;MPT(12)
9732 LOCATIS 12,5:PRINT COMP$(9):LOCATE 12,19:PRINT USÍNO ‘##.##‘;PMT(3):
LOCATIS 12,28:PRINT USINO ‘##.##‘;MPT(3)
9733 LOCATIS 12,47:PRINT COMP$(28):LOCATE 12,60:PRINT USINO “##.##‘;PMT(13):
LOCATIS 12,69:PRLNT USINO ‘##.##‘;MPT(¡3)
9734 LOCATIS 13,5:PRINTCOMP$(II):LOCATE 13,19:PRINT USÍNO ‘##.##‘;PMT(4):
LOCATE 13,28:PRINT USINO ‘fl.##”;MPT(4)
9735 LOCATIS 13,47:PRINT COMP$(29):LOCATE ¡3,60:PRINT USINO ‘##.##‘;PMT(14):
LOCATIS 13,69:PRINT USINO ‘##.##‘;MPT(14)
9736 LOCATIS 14,47:PR¡NT COMP$(30>:LOCATE 14,60:PR¡NT LJSINO ‘##.##‘ : FMT(22>:
LOCATIS 14,69:PRINT USINO ‘##.##‘ ;MPT(22)
9737 LOCATIS 16,5:PR¡NT ‘SUMA MOL=’:LOCATE 16,19:PR¡NT USÍNO ‘###.#‘;PSUM
9738 LOCATIS 16,47:PRINT ‘SUMA PESO=’:LOCATE ¡6,60: PRINT USINO”###.#”;MSUMA
9740 LOCATE 18,15:PRINT ‘MENU PRINCIPAL <cM>> IMPRIMIR< cF>>
9745 E$=INKEY$:IP E$=” THEN 9740
9746 IP E$=’M’ OR E$=’M’ TEtEN 70
9747 IF IS$=’P’ OR E$=’P’ TEtEN 9748
‘~“~~‘ CUERPO DE IMPRESION ****‘~‘“““
9748 X$ = SPACE$(25)
LPRÍNT SPC(35) H$:LPRINT SPC(30) ‘********************‘: POR 1= ¡ TO 3:
LPRINT:NEXT 1
LPRINT SPC(5);”COMPUESTO ‘;SPC(3);’SEL. TOT’;SPC(3);’SEL. LíQ’;
SPC(6);”COMPUESTO ‘;SPC(3);’SEL. TOT’;SPC(3); ‘SEL. LÍQ’
LPRINTSPC(5);”= ,SPC(3);’=== “:SPC(3);’
SPC(6);” SPC(3);’ — ‘.SPC(3) «
LPRINT
LPR¡NT SPC(5);COMP$(2);SPC(3);USING ‘##.#####‘;SET( ¡ 7);:LPRINT SPC( ¡7);
LPRINT COMP$03);SPC(3);LJSFNO ‘##.#####«;SET(6);: LPR[NT SPC(3);
USÍNG ‘##.#####‘ ;SEL(6)
LPRINT SPC(5);COMP$(3);SPC(3);USING ‘##.#####‘:SET( ¡ 8)::LPRÍNT SPC( >7);
LPRINT COMP$(14);SPC(3);USINO ‘##.#####‘;SET(7);: LPRINT SPC(3);
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USINO ‘##.#####‘;SEL(7)
LPRINT SPC(5);COMP$(4);SPC(3);USING ‘##.#####‘ ;SET( ¡9);:LPRINT SPC(I 7);
LPRJNT COMP$(23);SPC(3);USING ‘##.#####‘;SET(8); : LPRINT SPC(3);
USINO ‘##.#####‘;SET(8)
LPRJNT SPC(5);COMP$(5);SPC(3);USING ‘##.#####‘;SET(20);:LPRINT SPC(I 7);
LPRINT COMP$(24);SPC(3);USING ‘##.##fl##’;SET(9); :LPR¡NT SPC(3);
USINO ‘##.#####‘;SEL(9)
LPRINT SPC(5);COMP$(6);SPC(3);USING ‘##.#####‘ ;SET( t);:
LPRINT SPC(3);USING ‘N#.#####’;SEL(1); :LPRINT SPC(6);
LPRINT COMP$(25);SPC(3);USING ‘##.#####‘ ;SET(¡0); :LPRINT SPC(3);
USINO “fl#.#####’;SEL(I0):LPRINT SPC(5);COMP$(7);SPC(3);
USINO ‘##.#####‘;SET(2);:LPRINT SPC(3);USING ‘##.#####‘ ;SEL(2);:
LPRINT SPC(6);
LPRINT COMP$(26»SPC(3);USING ##.#####‘;SET( II);: LPRINT SPC(3);
USINO ‘##.####r;SEL(I 1)
LPRINT SPC(5);COMP$(8);SPC(3); USJNG ‘##.#####‘;SET<2 3);:
LPRINT SPC(3);USING ‘##.#####‘ ;SET(2 ¡ );:LPRINT SPC(6);
LPRINT COMP$(27);SPC(3);USING ‘##.#####“ ;SET( ¡2);: LPRINT SPC(3);
USING ‘##.#####‘;SEL(12)
LPRINT SPC<5);COMP$(9);SPC(3);USINO ‘##.####r ;SET(3);:
LPRINT SPC(3);USING ‘##.#####‘ ;SEL(3);: LPRINT SPC(6);
LPRINT COMP$(28);SPC(3);USING ‘##.#####¶SET(¡3);:LPRÍNT SPC(3);
USINO ‘##.#####‘;SEL(13)
LPRINT SPC(5);COMP$(I I)SPC(3);USING “fl#.#####’;SET<4);:
LPR¡NT SPC(3);USING ‘##.#####‘;SEL(4); :LPRINT SPC(6);
LPRINT COMP$(29):SPC(3);USING ‘##.#####‘;SET<14);:LPRINT SPC(3);
USLNG ‘##.#####‘;SEL(14)








10040 DIM PM(32),COMP$(32),CG(I5),CL(17),CGA( I5).CM( 1 7),TPCO(¡5)
Í0050 D¡M SET(21),SEL(2¡),YL(17),YO(¡5),XO(¡5),XL(17)
10060 D¡M NC$(32),NNC(32),CAL(15),DAT$(8),DAT(¡2)
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10065 DIM PMT(23),MPT(23)
10070 DIM PL(17),PO(15)
10080 COMP$(1)= ‘HIDRÓGENO ‘:PM(1)=2:NNC(l)=0
10090 COMP$(2)= ‘METANO ‘:PM(2)= I6:NNC(2)= 1 :CAL(2) = 1 .254E-07
10100 COMP$(3)= ‘ETILENO ‘:PM(3)=28:NNC(3) =2:CAL(3) = 1 .572E-07
10110 COMP$(4)= ‘ETANO ‘:PM(4)=30:NNC(4)=2:CAL(4)= ¡ .583E-07
10120 COMP$(5)= ‘PROPILENO ‘:PM(5)=42:NNC(5)=3:CAL(5)= 1 .748E-07
10130 COMP$(6) = ‘PROPANO ‘:134(6)=44:NNC(6) = 3:CAL(6) = ¡ .770E-07
10140 COMP$(7)= ‘1-BUTANOS ‘:PM(7)=58:NNC(7)=4:CAL(7)= 1.87 ÍE-07
10150 COMP$(8)= ‘ 1-BUTENOS ‘:PM(8)=56:NN(8)=4:CAL(8)= 1.750E-07
10160 COMP$(9)= “N-BUTANO ‘:PM(9)=58:NNC(9) =4:CAL(9) = 1 .769E-07
10170 COMP$(10)= ‘BUTENOS ‘:PM(10)=56:NNC(¡0)=4:CAL(10)= ¡ .750E-07
10180 COMP$(1 1)=’1-PENTANOS’:PM(1 I)=72:NNC(¡ I)=5:CAL( ¡ ¡?1= ¡ .776E-07
10190 COMP$(12)= ‘N-PENTANOS’:PM(12)=72:NNC(¡2)=5:CAL(12)= ¡ .776E-07
¡0200 COMP$(13)=’1-HEXANOS “:PM(13)=86:NNC(¡3)=6:CALaI3)= ¡.804E-07
10210 COMP$(14)= ‘N-HEXANO ‘:PM(14>=86:NNC(14>=6:CAL(¡4)= ¡ .804E-07
¡0220 COMP$(15)= ‘AGUA ‘:PM(15)= 18:NNC(¡5)=0:CAL(15)= ¡ .725E-07
10230 COMP$(16» ‘PROPANO ‘:PM(16)=44:NNC( 16)=3
10240 COMP$(17)= ‘1-BUTANOS ‘:PM(17)=58:NNC(ÍY)=4
10250 COMP$(I 8)= ‘N-BUTANO ‘:PM(18)=58:NNC(¡8)=4
10260 COMP$(¡9)= ‘I-PENTANOS’:PM(19)=72:NNC(¡9)=5
10270 COMP$(20)= ‘N-PENTANO ‘:PM(20)=72:NNC<20)=5
10280 COMP$(21)= ‘1-HEXANOS ‘:PM(2¡)=86:NNC(2¡)=6
10290 COMP$(22)= “N-HEXANO ‘:PM(22)=86:NNC(22)=6
10300 COMP$<23)=’I-HEPTANOS’:PM(23)= ¡00:NNC(23)=7
10310 COMP$(24)= ‘N-HEPTANO ‘:PM(24)= 100:NNC<24)=7
¡0320 COMP$(25)= ‘1-OCTANO ‘:PM<25)=! ¡4:NNC(25)=8
10330 COMP$(26) = ‘N-OCTANO ‘:PM(26)= 1 14:NNC(26) = 8
10340 COMP$(27) = ‘1-NONANOS ‘:PM(27)= 128:NNC<27) = 9
10350 COMP$(2S)~’N-NONANO ‘:PM(28)=128:NNC(28)=9
10360 COMP$(29)= ‘1-DECANOS ‘:PM(29)= 142:NNC(29)= ¡O
10370 COMP$(30)= ‘N-DECANO ‘:PM(30)= 142:NNC<30)= ¡0
10380 COMP$(3 1)= ‘I-UNDECANO’:PM(31)= 156:NNC(3 ¡)= ¡ ¡
10390 COMP$(32)= ‘N-UNDECANO’:PM(32)= 156:NNC(32)= 1 ¡
DAT$(1)= ‘PESO DE CATALIZADOR (G)
DAT$(2)=‘CAUDAL DE N-DECANO (G/MIN)’
DAT$(3)=’T’ DE REACCIÓN 0C
DAT$(4)=“PRESIÓN DE REACCIÓN KG/CM2’
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DAT$(5)= ‘CAUDAL DE HIDRÓGENO MLN/MIN’
DAT$(6)= “TIEMPO ESTACIONARIO (AUN>
DAT$(7)—’T DE LOS GASES 0C





LOCATIS 12,30: PRINT’ ERROR EN DISPOSITIVO’
LOCATE 2í,25~ PRINT ‘MENU PRINCIPAL c <M»
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